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La cantidad de residuos sólidos originados como consecuencia de la creciente
actividad humana aumenta día a día. Se generan residuos agrícolas, forestales,
industriales, urbanos, hospitalarios, radioactivos, etc..., cada uno con una problemática
particular de gestión y posible aprovechamiento.
Los residuos forestales provienen principalmente de tratamientos selvícolas
(entresacas, podas y clareos), cortas y elaboración de la madera, y los residuos agrícolas
de podas de cultivos leñosos (viñedos, olivos, árboles frutales,...) y restos de cultivos
herbáceos. En España se producen más de 16 millones de toneladas anuales de estos
residuos (CIEMAT, 1995). Por otra parte, los residuos sólidos urbanos (RSU) son causa
de una creciente preocupación de la sociedad, dado su progresiva generación y el alto
coste que implica su eliminación. En España se generan alrededor de 14 millones de
Tm/año (aproximadamente 1kg por habitante y día). La producción continua y el alto
valor energético que contienen tanto los residuos forestales y agrícolas (14-25 MJ/kg)
como los urbanos (4-11 MJ/kg), hace que puedan ser aprovechados energéticamente.
Los recursos potenciales de ambos residuos en unidades de energía serían de 13 ‘8
MTEP/afio para los residuos agrícolas y forestales y de 1 ‘2 MTEP/año para los RSU
(IDAE, 1993).
La problemática de la gestión de los residuos industriales no se centra en cómo
gestionarlos de forma que se aprovechen al máximo, sino en cómo reducir el coste de
su eliminación para evitar que, sobre todo pequeñas y medianas empresas, recurran al
vertido incontrolado por ser incapaces de hacer frente a un coste elevado para
deshacerse de sus residuos.
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La conversión en energia de la materia orgánica contenida en los residuos se
puede realizar por métodos térmicos (pirólisis, licuefacción, gasificación o combustión)
y por métodos biológicos (fermentación alcohólica o fermentación metánica).
La gasificación termoquímica (proceso de oxidación incompleta o parcial) es
una tecnología bien conocida. Aplicada durante décadas para el aprovechamiento del
carbón como fuente de energía primaria y obtención de gas de sintesis, esta tecnología
es cien por cien aplicable a la gestión de residuos. Se consigue reducir el volumen de
residuo y al mismo tiempo aprovechar el poder calorífico del sólido, obteniendo un gas
pobre con un poder calorífico de aproximadamente 5 Mi/Mm3.
La gasificación termoquímica se puede clasificar dependiendo del tipo de
reactor (lecho fluidizado burbujeante o circulante, lecho móvil en paralelo o en
contracorriente...), de la presión de trabajo (atmosférica o a presión), del agente
gasificante (aire, vapor de agua, mezclas de vapor de agua y oxígeno o aire...), del
sistema de depuración del gas (convencional, filtración a alta temperatura, catalítica...),
etc... Entre todas estas posibilidades, la gasificación en lecho fluidizado con aire y a
presión atmosférica parece ser la tecnología más factible de todas (Katofski, 1993).
Se ha publicado en estas dos últimas décadas importante información técnica y
científica sobre la gasificación con aire en lecho fluidizado de diversos tipos de
biomasas (residuales o cultivos energéticos). Trabajos pioneros en este campo fueron el
de Studsvik (ahora TPS) en Nykóping, Suecia (Rensfelt, 1978), el de la Universidad
Técnica de Texas en Lubbock (Beck y Wang, 1980), el de la Universidad A&M de
Texas en College Station (Hiler, 1982) y el de la Universidad de Twente en Enschede,
Holanda (van dey Aarsen et al., 1982). Además de algunos trabajos no publicados por
ciertas compañías como la sueca TPS AB, hay otros estudios que se engloban en este
campo con información muy importante y suficiente para poder sentar unas bases fijas
aplicables a escala comercial. Estos trabajos son principalmente los realizados en el
Centro de Investigación Tecnológico de Finlandia o VTT (Kurkela y Stáhlberg, 1992,
Kurke!a et al., 1992; SimeIl et al., 1992, ...), en la Universidad Libre de Bruselas
(Buekens y Schoeters, 1985, Maniatis et al., 1988), en la Universidad de Hawaii en
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Manoa (Wang y Kinoshita, 1992; Kinoshita et al., 1994), en la Universidad de Zaragoza
(Corellaet al., 1991 b), etc.
A pesar de esto, todavía quedan muchos detalles y resultados que mejorar, que
hagan el proceso aprovechable para la producción eléctrica, más eficaz energéticamente
y aceptable medioambientalmente. Por ejemplo, el gas que se obtiene del gasificador
está formado principalmente por una mezcla de H2, CO, CO2, N2, H20, CI-h e
hidrocarburos ligeros. También contiene polvo, amoniaco, diversos hidrocarburos
pesados y aromáticos (denominados en general alquitranes) junto con trazas de otros
compuestos. Para aplicaciones posteriores del gas, éste debe ser limpiado
exhaustivamente al menos del polvo y los alquitranes. En esta parte del proceso es
donde todavía hay que realizar un esfuerzo de investigación.
Si el gas va a ser utilizado para producir electricidad, el mejor sistema de
limpieza, para alcanzar altas eficacias en el balance global energético del proceso, es el
USO de lechos catalíticos a una temperatura cercana a la de salida del gasificador
(alrededor de 8000C). Dos ideas principales destacan actualmente como más factibles
para su aplicación. Una es el uso de dolomitas, calcitas o magnesitas calcinadas, que
son sólidos baratos con actividad catalítica en la eliminación de alquitranes a
temperaturas superiores a 8000C (Corella et al., 1991a). La otra es el empleo de
catalizadores de hidrocraqueo (Pedersen, 1994) o de reformado con vapor de agua.
Estos últimos, basados en niquel, son los más estudiados en el mundo y parecen ser los
más eficaces para aplicaciones comerciales futuras.
Las dolomitas calcinadas (CaO-MgO) y otros sólidos relacionados, han dado
muy buenos resultados al ser probados como sólidos catalíticos en este proceso.
Además del trabajo pionero de Peters et al. (Yeboah et al. 1980, Ellig et al. 1985,
Boronson et al. 1989), se ha realizado un importante trabajo de investigación en este
área en la Universidad de Nancy en Francia (Donnot et al. 1988, Magne et al. 1990),
KTH (Sjóstróm et al., 1988; Taralas et al., 1991; Vassilatos et al., 1992) y TPS AB
(Aldén et a!., 1988; Rensfelt y Ekstróm, 1989) en Suecia, VTT en Finlandia (Simelí y
Bredenberg, 1990; Simelí et al., 1992, 1993), BTG A.V. en Holanda y las Universidades
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de Zaragoza y Complutense de Madrid en España (Aznar et al., 1989; Corella et al.,
¡988; Ono et al., 1997; Delgado et al., 1996, 1997).
El entramado reaccionante de la eliminación de alquitranes sobre dolomitas
calcinadas no se conoce aún de forma exacta, pero al menos se sabe que incluye
reacciones de reformado con vapor y con CO2 (reformado seco), craqueo térmico, con
vapor y con hidrógeno. Por esta razón, la actividad de la dolomita calcinada como
catalizador en la eliminación de alquitranes va a depender de sus propiedades fisico-
químicas y de la composición de la atmósfera gaseosa reactante. El contenido en vapor
de agua, hidrógeno y dióxido de carbono y la composición de los alquitranes en el gas
de entrada al lecho, van a afectar a la cinética global del proceso. En este trabajo se
estudia precisamente el efecto de la atmósfera reactante (incluyendo una inyección de
aire secundario en el lecho de dolomita), la composición química y estructura porosa de
estos sólidos, en su actividad catalítica.
Los catalizadores basados en níquel fueron utilizados por primera vez en
gasificación de biomasa en el PNL de Richland, introduciéndolos en el mismo lecho del
gasificador (Mudge et al., 1985; Rei et al., 1986) observándose una rápida desactivación
del catalizador por deposición del char, además de producirse su erosión en el lecho
fluidizado. Tras esta experiencia, se empezó a estudiar un proceso en dos etapas en el
que el catalizador se sitúa en una etapa posterior y separada del gasificador (Elliot y
Baker, 1986; Baker et al., 1985 y 1987; Mudge et al., 1988;...). Además del trabajo
realizado en los Estados Unidos (Gebhard et al., 1994; Paisley y Gebhard, 1995;
Kinoshita et al., 1995), el mayor esfuerzo en investigación y desarrollo de tecnología
aplicada al uso de catalizadores de níquel en la gasificación de biomasa, se está
llevando a cabo en Europa, principalmente a cargo de dos grupos: el VTT de Finlandia
y la UCM en España.
En el centro finlandés ‘VTT, E. Kurkela, P. Simelí y colaboradores han
publicado importantes y buenos resultados sobre la descomposición de alquitranes con
catalizadores de níquel (Simel! y Bredenberg, 1990; Leppaláhti et al. 1991; SimeIl et
al., 1992, 1994; Simelí, 1996), aunque algunos importantes detalles referidos a los
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catalizadores empleados quedan sin conocerse, debido a los estrictos acuerdos de
confidencialidad que mantiene con las empresas manufactureras.
Por otro lado, Coreila, Aznar y colaboradores comenzaron a mediados de los
ochenta a estudiar estos catalizadores en etapas posteriores al gasificador (Corella et al.,
1991a,b; Aznar et al., 1992, 1993) en una planta piloto similar a la usada en el PNL, en
la que se gasificaba con vapor de agua como agente gasificante. Se obtuvieron
conversiones de alquitranes superiores al 99’9%, con tiempos espaciales muy bajos
(velocidades espaciales superiores a 10.000 hÓ. Estas conversiones tan altas se
conseguían junto con una rápida desactivación del catalizador ya que la concentración
de alquitranes a la entrada era excesivamente alta. Se demostró que concentraciones por
encima de 2-5 g’Nm3 provocan una rápida desactivación del catalizador. Esto fue
seguramente la causa del fracaso de la instalación MINO de Suecia, aunque en su
momento se achacó a la desactivación del catalizador por azufre (Blackader y Rensfelt,
1984).
Para evitar esta rápida desactivación, Corella y cols. decidieron usar un lecho
guarda intermedio entre el gasificador y el lecho catalítico. Por ello, en este trabajo se
estudia el efecto del catalizador de reformado de hidrocarburos en una tercera etapa,
usando como etapa intermedia un lecho de dolomita calcinada, de tal forma que la
concentración a la entrada del lecho catalítico sea siempre inferior a 2 gfNm3.
Nota al lector: En la presente memoria se usan los términos en inglés “throughput”,
“freeboard” y “bulk” que, aunque tienen traducción al español, se mega comprensión y
aceptación de su uso aquí. Se puede argilir que en el trabajo diario se han usado tan
frecuentemente que ha resultado imposible prescindir de ellas al escribir esta memoria.
II
OBJETIVOS
Este trabajo se financió fundamentalmente por el Programa Europeo AIR de
Investigación sobre la Biomasa como fuente de energía alternativa y renovable,
Programa específico de la Unión Europea en el ámbito de la Agricultura y la
Agroindustria. Más concretamente dentro del Proyecto AIIR titulado: “Thermochemical
Biomass Gasification: Upgrading of the Crude Gasification Product Gas” (Gasificación
Termoquímica de la Biomasa: mejora de la calidad del gas producido). Este proyecto,
como su título indica, consiste en la mejorar la calidad del gas obtenido por gasificación
de biomasa, eliminando los contaminantes presentes y consiguiendo un poder calorífico
adecuado para su posterior utilización.
El objetivo concreto de la Universidad Complutense en este proyecto consistía
en adecuar el gas para la posterior obtención de electricidad en turbinas de gas, motores
diesel, etc. Para ello se debía utilizar un sistema de depuración catalítica en caliente,
empleando diferentes sólidos catalíticos en lechos situados después de la salida del gas
del gasificador.
Los objetivos concretos del trabajo que aquí se presenta son:
- Caracterización (composición química, propiedades fisicas y estructura porosa) de las
dolomitas y los catalizadores de níquel que han sido usados en el proceso.
- Realización y ejecución de un programa de cálculo en el que se tengan en cuenta todas
las variables puestas en juego en el proceso de gasificación y limpieza catalítica del gas.
- Hacer un estudio en profundidad del efecto de las dolomitas calcinadas sobre
diferentes variables importantes en el proceso de gasificación de biomasa con aire.
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- Estudiar el efecto sobre variables del proceso de cada una de las cuatro dolomitas
estudiadas, para buscar posibles diferencias entre ellas que se puedan relacionar con sus
variaciones en la composición química y/o estructura porosa.
- Cálculo de los parámetros de la ecuación de Arrhenius para la reacción de eliminación
de alquitranes con cuatro dolomitas calcinadas.
- Estudiar el efecto que tiene la introducción de una pequeña corriente de aire en el
lecho de dolomita, sobre la actividad de ésta en la eliminación de alquitranes y sobre la
composición final y poder calorífico del gas.
- Estudiar las diferencias de actividad existentes entre dos grupos distintos de
catalizadores de reformado de hidrocarburos (ambos basados en níquel): 10)
catalizadores de reformado de gas natural y 20) catalizadores de reformado de naftas.
- Estudiar cómo afecta en la actividad de los catalizadores de níquel su estructura
porosa y composición química.
- Hacer un estudio comparativo de la actividad para la eliminación de alquitranes de
cuatro catalizadores comerciales de reformado de naftas.
- Cálculo de los parámetros de la ecuación de Arrhenius para la reacción de eliminación
de alquitranes con catalizadores de reformado de naftas.
III
INSTALACIÓN EXPERIMENTAL
La instalación utilizada para los experimentos de gasificación de biomasa se
muestra en la figura 3.1. Su capacidad de procesado es de 0.3 a 2.4 kgíh de biomasa.
Corresponde a una planta escala “bench” o planta piloto pequeña. Anteriormente se
había utilizado como planta de incineración para estudiar la limpieza catalítica (con
catalizadores de oxidación total) de los gases contaminados provenientes de la
combustión de residuos, pero esta planta no estaba diseñada para la incineración. Para
un caudal pequeño de residuo por unidad de tiempo, la velocidad de los gases era tan
alta en el incinerador que se elutriaba gran parte de la arena del lecho (sólido
coadyuvante). Por el contrario, para la gasificación, el diseño es aceptable, pues el
volumen de agente gasificante es mucho menor. En ella se obtuvo mucha experiencia
























































[II. Instalación Experimental 3.,
3.1. UNIDADES DE LA INSTALACIÓN.
3.1.1. Alimentación de reactivos
3.1.1.1. Biomasa alimentada: serrín de pino (pinus pinaster)
Para todos los experimentos que se presentan en este trabajo se ha empleado serrín
de pino como biomasa. Se adquirió en dos remesas diferentes. Aun pudiendo ser de
origen diferente, su composición (determinada por análisis de CNN) es tan similar que
se puede considerar constante para todos los experimentos. Se hicieron varios análisis
de CNN por cada remesa, obteniéndose los resultados que aparecen en la tabla 3. 1
.
Tabla 3.1. Análisis del contenido en C, N, H y O del serrín de pino utilizado.
Muestra








49.65 50.71 48.87 54.48 51.25 50.35 49.65
6.17 6.11 5.78 6.45 6.11 6.01 5.75
0.27 0.27 0.26 0.37 0.26 0.29 0.3









Antes de introducirlo a la tolva, se somete a un pretratamiento de tamizado y
ajuste de la humedad. En la tabla 3.2 se muestran las características principales de este
serrín, en las condiciones en que se utilizó.
Tabla 3.2. Caracterización del serrín de pino empleado
GRANULOMETRIA -4+0,80 mm
ANÁLISIS INMEDIATO, % peso Materia volátil 74-76 %
Carbono fijo 12-13%
Cenizas 0,5-1,2 %




PODER CALORíFICO INFERIOR 18,0-18,4 Mi/kg
III. Instalación Experimental 3 A
La biomasa se alimenta desde una tolva con capacidad para unos 8 kg de serrín. La
inclinación de las paredes es de 100, lo que permite una caída del serrín sin atascos. Aún
así se construyó un tabique deflector de metacrilato para evitar la formación de posibles
puentes o bóvedas dentro de la tolva, que pudieran dificultar el flujo continuo del serrín.
Una de las paredes de la tolva tiene una mirilla para, además de poder visualizar el
nivel del serrín, observar la posible formación de los citados puentes.
El transporte de la biomasa de la tolva al gasificador se lleva a cabo mediante dos
tomillos sinfin. El primero, con un ángulo de inclinación de unos 200, dosifica la
alimentación por medio de un variador de la frecuencia eléctrica. El segundo, situado
justamente debajo del primero, introduce la alimentación al gasifícador rápidamente.
Para conseguir este sistema, se utilizan dos motores independientes. El que mueve el
tomillo dosificador, de 40 rpm y el que mueve el tornillo alimentador, de 550 rpm.
Ambos tienen una potencia de 245 W. De esta forma se consigue que el tiempo de
residencia del serrín en el tornillo alimentador sea muy cono, evitando su posible
pirólisis antes de llegar al lecho del gasificador. Además, para evitar esta posibilidad, se
disefió un cambiador de calor de doble paso y refrigerado por agua, sobre el mismo tubo
de alimentacion.
Para facilitar el flujo del sólido en la tolva, en su parte inferior hay unas aspas que
giran al mismo ritmo que el tomillo dosificador ya que están movidas por el mismo
motor.
Con el fin de evitar que el gas introducido al gasificador circule por los tornillos
hacia la tolva, se mantiene a ésta con una ligera sobrepresión respecto al gasificador.
Para ello se introduce una cantidad de nitrógeno por su parte superior tal, que mediante
un lazo de control, se consiga una sobrepresión de 2 ó más mm Hg en la tolva respecto
al gasificador.
Los factores que pueden influir en la alimentación de la biomasa al gasificador son:
- velocidad de giro del tomillo dosificador
- tamaño de panícula del serrín (intervalo de tamizado)
- humedad del serrín
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- sobrepresión en la tolva, respecto al gasificador
- formación de puentes o cúpulas del serrín en la tolva
- frecuencia de golpes y/o vibración en la tolva para romper las posibles cúpulas
y/o puentes formados
- peso del serrín sobrante en la tolva
En una primera aproximación al caudal real se hizo el calibrado del tomillo
dosificador sin conectar el sistema de alimentación al gasíficador, es decir, con la
instalación parada. La aproximación de este calibrado era muy mala ya que hay algunos
factores de los citados antes, que no aparecen con la instalación parada y sí lo hacen
con ella en funcionamiento, como p.ej. la sobrepresión y las vibraciones en la tolva. Por
ello se decidió realizar un nuevo calibrado, pero a partir de datos experimentales reales,
es decir, con la instalación en marcha. En los primeros experimentos era necesario
golpear la tolva con cierta frecuencia para conseguir un flujo continuo de biomasa. A
partir del experimento 7, se observó que se podía conseguir una vibración constante de
la tolva colocando en una posición determinada la cadena que comunica el motor con el
tomillo alimentador. De esta manera la alimentación era ininterrumpida sin necesidad
de golpear la tolva. Al representar el caudal de serrín frente a las revoluciones por
minuto del tomillo dosificador y dejando la humedad del serrín como parámetro, se
demostró que a mayor humedad del serrín mayor será su caudal, probablemente por el
aumento de densidad de éste. Aun así, existen pequeñas diferencias (alrededor de un
10% de error) entre el valor de caudal de serrín previsto por el calibrado y el caudal
real.
3.112. Agentes gasificantes
El aire ha sido el agente gasificante principal. Este se obtiene de la línea de aire
comprimido del laboratorio. Previo filtrado y secado, se introduce a través de un
serpentín por la parte inferior del gasificador. El serpentín está sometido a la
calefacción de un horno de 2 kW de potencia. El aire también se puede introducir como
aire secundario en la zona inferior del freeboard del gasificador a través de una vaina
con un difusor en un extremo y soldada por el otro a la tapa superior del gasificador.
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Además del aire, el agua proveniente de la humedad del serrín también actúa como
agente gasificante. Esta humedad varía dependiendo de una u otra muestra de serrín.
Por ello es preciso hacer un cálculo previo de la humedad presente. A veces, para poder
estudiar el efecto del vapor de agua en la producción de alquitranes y en la actividad de
los catalizadores, se altera de forma controlada la humedad del serrín, alcanzándose
humedades de más del 25%. Modificando la humedad del serrmn para valores entre O y
25%, podemos obtener una composición de agente gasificante en la cual el contenido
en vapor de agua oscila entre O y más del 30%.
3.1.2. Gasificador
El gasificador es la unidad más importante de la planta; es el que va a permitir
obtener un gas real de gasificación y sobre el que se va a actuar para estudiar las
variables fundamentales del proceso. Está construido en acero inoxidable refractario y
tiene dos partes bien diferenciadas: el lecho y el “freeboard”. El lecho es un tubo de 500
mm de altura y 60 mm de diámetro interno. El freeboard, soldado en la parte superior
del lecho, es un ensanchamiento del tubo con 120 mm de diámetro interno y 200 mm de
altura y tiene la función de evitar la elutriación de las partículas fluidizadas en el lecho,
ya que se disminuye mucho la velocidad del gas. Además se aumenta el tiempo de
residencia del gas actuando como una cámara de postgasificación si la temperatura
fuera suficientemente elevada, lo cual se puede conseguir con una entrada de aire
secundario.
Para la correcta distribución del aire primario (en el lecho del gasificador), se
dispone de una campana de borboteo construida en acero inoxidable refractario de 40
mm de base y con ocho taladros por los que se distribuye el aire caliente. Una campana
similar de 15 mm de base y unida por una sonda soldada a la tapa del gasificador, se
utiliza para la distribución más o menos homogénea del aire secundario.
La alimentación de biomasa tiene lugar en la parte inferior del lecho a 30 mm sobre
la campana borboteadora, por donde tiene entrada el tornillo alimentador, cuyo extremo
queda exactamente a la altura de la pared interna del gasificador.
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Dentro del gasifícador se miden temperaturas en tres puntos diferentes: en la parte
inferior del lecho, al final del lecho-comienzo del freeboard o salida de aire secundario
y en la parte superior del freeboard. Además se registra la presión en el lecho y en el
freeboard. Para ello se utilizan sondas de acero inoxidable refractario de ‘/2’ de
diámetro externo, soldadas a la tapa del reactor, con la longitud necesaria para alcanzar
la altura requerida de toma de datos.
3.1.2.1 Sólido coadyuvante de fluidizació»: arena silícea
Para mejorar las condiciones de fluidización en el gasificador, se introduce en el
lecho del mismo arena silícea como sólido coadyuvante. La arena se llama arena de
Arija y tiene la composición y características fisicas que se muestran en la tabla 3.3
.
Tabla 3.3.- Propiedades fisicas y composición de la arena silícea
CARACTERÍSTICAS FÍSICAS
Granulometria -500 ±320mm
Densidad aparente 1,5 g/cm3
Densidad real 2,6 g/cm3





CaO + MgO 0,02
Fe2O3 0,06
3.1.3. Filtro metálico/cerámico
A continuación del gasificador se instaló un filtro metálico para separar los sólidos
elutriados y el residuo carbonoso obtenido en la gasificación. Este filtro es de acero
inoxidable sinterizado y poroso (10 micras de tamaño nominal de poro) y una superficie
externa de 1000 cm
2.
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A partir del experimento n023 inclusive, se sustituyó este filtro metálico por un
filtro de tana cerámica. La razón de este cambio se expondrá en capitulos postenores.
Este nuevo filtro fue diseñado de tal forma que su superficie externa fuera lo más
grande posible y la pérdida de carga que éste produce fuera lo más baja posible.
Tanto con el filtro metálico como con el nuevo filtro se toman datos de temperatura
en tres puntos diferentes del mismo, para poder mantener una temperatura media
superiór a los 4000C y así evitar condensaciones de alquitranes que taponarían los poros
atascando la planta.
3.1.4 Reactores de depuración del ~as
3.1.4.1 Reactor para el uso de dolomita
Este reactor, situado a continuación del filtro, es la primera etapa de la limpieza
catalítica del gas. Está construido en acero inoxidable refractario y la única diferencia
respecto al gasificador en cuanto a dimensiones, es que su parte superior o “freeboard”
es más ancha: 160 mm de diámetro interno. La distribución del gas se realiza de la
misma forma, con una campana borboteadora de igual diseño.
Se toman medidas de temperatura en el lecho y en la pared interna. La altura de
esta medida es variable puesto que los termopares, dispuestos dentro de unas vainas
metálicas, no están fijos. Esto permite hacer barridos o perfiles longitudinales de
temperatura en el reactor. La toma de presión se hace a través de estas vainas, por las
que al mismo tiempo que se aplican purgas de nitrógeno para evitar la circulación de
gases de reacción a su través.
3.1.4.2 Adsorbedor
Esta vasija, construida en acero inoxidable refractario, tiene 8Omm de diámetro
interno y 600 mm de altura en el lecho y su parte superior o “freeboard” tiene 160 mm
de diámetro interno y 200 mm de altura. El gas entra por la parte inferior a través de
una campana borboteadora igual a las anteriores. Se utilizó en los primeros
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experimentos, en los que se estudió la adsorción de los contaminantes sobre coque de
lignito activado y sobre sepiolita.
3.1.4.3 Reactor catalítico
A partir del experimento G-9 se introdujo el estudio del efecto de catalizadores de
reformado de hidrocarburos, sustituyendo el reactor de 80 mm de diámetro interno de
lecho por otro de diseño similar pero de diferentes dimensiones: 600 mm de altura por
42 mm de diámetro interno para el lecho y 212 de altura por 86 mm de diámetro interno
para el “freeboard”. Este cambio en dimesiones se debió a que el proceso de reformado
con catalizadores de Ni necesita un tiempo de contacto de] gas muy inferior al necesario
para el proceso de adsorción con carbones activos u otros sólidos adsorbentes.
Todos estos reactores presentan sondas metálicas de ½“soldadas a la tapa superior
para introducir los termopares que midan la temperatura en el centro y en la pared
interna del lecho, además de la presión en el centro del lecho. Los termopares no están
fijos y por ello también permiten realizar perfiles de temperatura a lo largo del reactor.
3.1.5. Instrumentación: caudalimetro, tuberías y calefacción
A la salida, antes de expulsar los gases por la chimenea, el gas atraviesa un
contador de gases para medir e] volumen de gas producido por la planta en cada
experimento. Es un aparato marca Schlumberger con un caudal máximo de 2.5 m’/h, y
un caudal mímimo de 0.0l6 m3/h.
Las distintas unidades de la planta van unidas por tuberías de 1” y éstas entre sí por
rácores estandarizados o bridas locas. Dado que en el conjunto de la instalación las
tuberías tienen una gran longitud, los gases permanecen bastante tiempo en su interior.
Esto eleva la importancia de los puntos fríos en la planta, que se ha solucionado con un
sistema de calefacción de tuberías.
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El sistema de calefacción del conjunto de la instalación es eléctrico. Para calentar
los reactores se utilizan hornos eléctricos de 2 a 7 kW de potencia cada uno. Para el
resto de aparatos y tuberías se utilizan resistencias eléctricas.
El lecho del gasificador, donde la temperatura oscila entre los 7000C y 8500C, está
calentado por un horno de 4 kW de potencia máxima. Además en su parte inferior hay
un serpentín que está calentado por otro horno de 2 kW de potencia máxima, con la
intenci¿n de precalentar el aire de reacción.
El reactor con dolomita, con el que se ha trabajado a temperaturas del lecho
superiores a 9000C, está calentado por un horno de 7 kW de potencia maxima.
El tercer reactor trabaja a temperaturas mayores o menores dependiendo del sólido
introducido en su interior. Cuando se trabajó con sólidos adsorbentes, con los que la
temperatura debía ser lo más baja posible, pero siempre superior a los 1 500C para evitar
la condensación de agua, sólo se necesitaba una resistencia en la parte superior del
lecho para evitar un descenso brusco de la temperatura. Al trabajar con catalizadores,
cuya temperatura óptima de trabajo oscila entre 6500C y 8000C, se utiliza un horno en la
zona de lecho de 4 kW de potencia máxima.
El filtro ha de estar a una temperatura superior a los 5000C para evitar la
condensación de alquitranes que taponaría los poros. Para alcanzar esta temperatura se
utilizan dos resistencias metálicas flexibles de 1 kW dispuestas en serie. Las tuberías
entre reactores y las de toma de muestra, están calorifugadas por resistencias flexibles
de 300 W cada una y controladas por reostatos.
Normalmente, a excepción de estas últimas resistencias, no debería ser necesario
utilizar toda la potencia disponible en los hornos para alcanzar las temperaturas
previstas. Por el contrario, si esto no se cumple, se deberá a una importante pérdida de
calor por las paredes de la instalación que habría que optimizar.
Al ser un caudal tan pequeño el que se produce en la planta (de 20 a 30 llmin), no
es necesaria la instalación de un quemador a la salida. Por ello, tras el caudalímetro, se
alarga un tubo ancho de polivinilo que se saca al exterior del laboratorio.
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3.1.6. Sistema de control
El buen funcionamiento de la planta, manteniendo las variables de operación en los
valores requeridos u oscilando minimamente, requiere un sistema de control adecuado.
Aunque el montaje y construcción de los equipos de control automático se realizó
mediante un contrato con el ICP del CSIC, los estudios de diseño, ubicación de lazos de
control, acondicionamiento de señales, adaptación del sistema, puesta a punto,
calibración de equipos, tendido eléctrico, etc.. se han llevado a cabo por nuestro equipo
investigador.
Los puntos de medida y de control de temperaturas y presiones se muestran en
las figuras 3.2 y 3.3 respectivamente. El sistema de control dispone además de una
adquisición digital de todas las variables de operación, así como de las señales
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3.2. SISTEMAS ANALITICOS
3.2.t. Gases
El análisis de algunos gases se realiza en continuo. El aparato que se utiliza para
ello es un RAC de análisis en continuo compuesto por dos analizadores Binos de CO y
CO2 y un analizador total de hidrocarburos.
Por otro lado también se realiza el análisis de los gases en discontinuo
empleando hasta el experimento 0-30 un cromatógrafo Hewclett Packard modelo HP
5790 A, provisto de las columnas Carbosieve Sil y Molecular Sieve 5D y un detector de
conductividad térmica (TCD). A partir del experimento 0-3 1 se empleó un
cromatógrafo Hewclett Packard modelo 1-IP 6890 con e] que se desarrolló un sistema de
análisis mucho más rápido y eficaz y que será explicado en el apanado V.2.2. Este
cromatógrafo viene provisto de las columnas empaquetadas Molecular Sieve 1 3X 60/80
y la Porapak Q, un detector de conductividad térmica (TCD) y un detector de ionización
de llama (FID).
3.2.2. Condensados
Para el análisis cuantitativo de los alquitranes se utiliza el analizador de carbón
orgánico total (T.O.C. Analyser), LECO CHN 600, según norma ASTM.
Para su análisis cualitativo se dispone de un detector de ionización de llama en el
cromatógrafo Hewclett Packard modelo HP 6890 adquirido en la etapa final de la
investigación. Hasta entonces los análisis cualitativos se han llevado a cabo gracias a la
colaboración de los laboratorios analíticos de los socios del proyecto europeo en que se
engloba este trabajo de investigación.
3.2.3. Serrín y Residuo Carbonoso
Se han llevado a cabo muchos análisis del contenido en carbono, nitrógeno e
hidrógeno del serrín, del char y del coque depositado sobre la superficie de los sólidos
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catalíticos usados en los experimentos, con un analizador (CNFI Analyser) de los
servicios centrales de la UCM.
3.2.4. Sistema de muestreo de pases y condensados
La toma de muestra es siempre un punto esencial en cualquier proceso
experimental. De ella dependerá que los análisis posteriores y el estudio de los
resultados obtenidos sean confiables o no. Desde que esta planta lleva en
funcionamiento, es en la toma de muestra de condensados donde más cambios se han
efectuado.
Ésta y el muestreo de gases se llevan a cabo en tres puntos de la instalación: tras
el filtro, tras el segundo reactor y tras el tercer reactor según se observa en el esquema
de la instalación (figura 3.4).
En estos puntos, el sistema es el esquematizado en la figura 3.5: el gas sale por
una tubería calorifugada de 1/4 de pulgada de diámetro externo; pasa a través de cuatro
borboteadores de 150 ml de volumen y 250 mm de altura, en los que condensan todos
los alquitranes y vapor de agua que contenga el gas. Para conseguir esto, los cuatro
frascos lavadores han de estar sumergidos en un baño de hielo y sal para que el gas se
enfríe suficientemente. Se ha llegado a medir una temperatura del gas a la salida del
cuarto frasco, de -40C. A la salida de éste, se alarga un tubo de polivinilo hasta la
entrada de un ampolla de vidrio de 1 litro de capacidad, donde discontinuamente se van
tomando muestras gaseosas. El caudal de gas que circula por el sistema se controla con


















LA LIMPIEZA DEL GAS
En este capítulo se estudian las características principales de los tres sólidos que han
sido usados y estudiados en el proceso: coque de lignito, dolomitas y catalizadores
comerciales basados en niquel. En los apartados que siguen se ha intentado responder a las
preguntas sobre el origen, composición y caracterización de estos sólidos. Se ha puesto un
énfasis especial en conocer las diferencias entre los distintos tipos de dolomitas y
catalizadores. ¿Existen diferencias claras en la composición y estructura de las dolomitas
que pudieran afectar a su actividad como sólidos cataliticos del proceso de eliminación de
alquitranes? ¿Qué diferencias presentan los catalizadores comerciales de reformado de
naftas frente a los catalizadores de reformado de hidrocarburos ligeros? ¿Qué
características de composición y estructura son necesarias en cada uno de ellos para su
mejor rendimiento en este proceso? ¿Cómo se relaciona su estructura porosa con el
objetivo para el cual fueron fabricados?
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41. COQUE DE LIGNITO
4.1.1. Ori2en
El coque de lignito empleado en este trabajo proviene del lignito de la cuenca del Rhur
en Westfalia, Fue desarrollado para su empleo en procesos metalúrgicos y desde hace 18 años
es producido por la empresa alemana Rheinbraun AG. Las condiciones a las que se le somete
para su coquización conducen a un carbón de bajo precio y con propiedades análogas a las de]
carbón activo, que le aseguran un puesto en el campo del medio ambiente como adsorbente
para la limpieza de gases contaminados (aunque también se emplea para tratamiento de aguas
residuales). El uso del coque de lignito se está generalizando cada vez más a nivel industrial
como adsorbente de sustancias contaminantes que pudieran ser emitidas a Ja atmósfera,
principalmente por incineradoras de residuos.
El coque de lignito es muy eficaz como adsorbente de primera calidad para casi todas
las sustancias nocivas como:
- dióxido de azufre
- ácido clorhídrico y flúorhidnco
- metales pesados
- dioxinas, furanos (doradas/os o bromadas/os) y demás compuestos organohalogenados.
- compuestos orgánicos volátiles (VOCs)
- hidrocarburos poharomáticos (PAl-ls)
- sustancias olorosas
4.1.2. Elaboración y Activación
Este coque proveniente del lignito se diferencia en su preparación yen sus propiedades
del coque de hulla. Tras un triturado y secado previo, el carbón se somete a un secado
exhaustivo y a la coquización en los llamados “hornos de hogar”, de donde recibe su nombre
Herdofenkoks (‘toque de horno de hogar”). Este procesado se lleva a cabo en la fábrica
Fortuna-Nord, próxima a la ciudad de Colonia. AHí hay actualmente dos hornos de
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coquización y se prevee la construcción de un tercero, debido al aumento de demanda del
producto.
Los fragmentos de carbón llegan de la mina a cielo abierto con un diámetro de hasta
500 mm y con una humedad deI 52 al 62 por ciento. Paraconseguir las condiciones adecuadas,
el carbón sufre una primera etapa de “tratamiento húmedo” y una segunda de “tratamiento
seco”. En la prímem, máquinas quebrantadoras, trituradores de martillos y máquinas
tamizadoras, desmenuzan el carbón en diferentes fracciones. La fracción superior a 6 mm se
aparta y sirve para las propias centrales térmicas de la fábrica. A la etapa de tratamiento seco
se lleva únicamente la fracción de tamaño entre O a 6 mm, es decir, 15000 toneladas diarias.
Con este tratamiento se disminuye la humedad hasta el 12-18% utilizando unos secadores
cilindncos rotatorios.
La etapa final es la de coquización. En ella se produce la activación del carbón es
decir, adquiere sus propiedades como adsorbente, aumentando el número y volumen de sus
poros. El carbón proveniente del tratamiento seco, con tamaño de partícula inferior a6 mm, se
trata en dos hornos de hogar. Estos hornos están constituidos por platos giratorios (fabricados
por Lurgi A.G.) dc 23 m de diámetro. La alimentación de carbón se realiza por dos extremos
del horno. El movimiento circulardel plato y las palas que remueven el carbón, hacen que éste
sea transportado lentamente hacia el centre del horno donde permanece, a una temperatura de
aproximadamente 9500(7 y durante un tiempo de unos 45 minutos, en atmósfera reductora.
Bajo estas condiciones de coquización se elimina el agua y las sustancias volátiles que
contiene el carbón. Estos gases, todavía combustibles, son quemados en una cámara de
combustión con su correspondiente aprovechamiento energético. El coque formado es
sometido a un sistema de enfriamiento con agua y aire a 500C. A la salida de los hornos el
coque es tamizado y clasificado en tres tamafios comerciales diferentes:
- coque en polvo <0,4 mm
- coque muy fino -1,5+0 mm
- coque fino -5,0 ±1,25mm
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4.13. Composición y DroDiedades fisicas
En la tabla 4.1 se muestra la caracterización fisica y química del coque.
Tabla 4.1.- Propiedades fisicas y químicas del coque de lignito
ANÁLISIS INMEDIATO (%peso) PROPIEDADES FÍSICAS
Humedad 0,5
Cenizas 9,0 Densidad real, g¡cm3 1,85
V¿látiles 3,0 Densidad aparente, Wcm3 0,95
Carbono fijo 87,5
ANALISIS ELEMENTAL (%peso) Superficie BET, m2/g 300
Carbono 88,5 Microporos, cm3/g 0,16
Hidrógeno 0,4 Mesoporos, cnig 0,33
Oxigeno 1,1
Nitrógeno 0,4 Volúmen total, cm%g 0,62
Azufre 0,5
La estructura porosa de este carbón coquizado sc caracteriza principalmente por su
macro- y meso-porosidad, proporcionándole una superficie específica de 300nV/g. Este valor
2
es muy inferior al de los carbones activos típicos (1000-1200 ni Ig) que tienen un radio de poro
mucho menor.
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4.2. DOLOMI1?AS
4.2.1 Origen y composicién química
Se han estudiado cuatro dolomitas de diferentes orígenes y companias. Las minas
de donde provienen distan al menos 300 km entre ellas. Para distinguirlas se les ha
asignado un nombre y una abreviatura que se seguirá a lo largo de esta memoria y que se
corresponde con su origen de la siguienta manera:
NOMBRE (abreviatura) ORIGEN (Compañía y localización geográfica)
Dolomita del Norte (DN) Dolomitas del Norte. Bueras, Cantabria
Dolomita de Chilches (DCh) Caplansa. Chilches (Peña Negra), Castellón
Dolomita de Málaga (DM) Prodomasa. Coin, Málaga
Dolomita de Sevilla (DS) Minera del Santo Ángel. Quena, Sevilla
Las rocas alcalinotérreas, y concretamente las dolomitas, en su forma natural no
son activas en este proceso. Es necesario calcinadas hasta la formación del óxido de
calcio y magnesio que si son activos en la reacción del craqueo de alquitranes.
La calcinación tiene lugar en dos etapas. En ¡a primera, a temperaturas de 380 a
5100C, tiene lugar la decarbonatación de la magnesita. En la segunda, a temperaturas de
500-8500C, se decarbonata la calcita. La temperatura de esta segunda etapa depende de la
presión parcial del CO
2 en el medio. Para asegurar la decarbonatación total de la roca,
conviene calcinar a 88O-900
0C durante 1 hora en corriente de N
2 (Delgado .1., 1995).
Las compaflias explotadoras realizan periódicamente análisis quimicos de estas
dolomitas. Los análisis de composición química media de las dolomitas calcinadas se
muestran en la tabla 4.2
.
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Tabla 4.2- Caracterización química de las dolomitas usadas
.
Origen Norte Chilches Málaga Sevilla
(% peso)
CaO 32.2 29.7-3 1,3 30.6 30.5
MgO 18.7 17.5-19.0 21.2 21.5
Fe2O3 0.12 0.74-0.80 0.01 0.01
CO2 45.5 474 47.3 47.2
A1203 0.06 1.19 0.40 0.60
MnO 0.09 0.04 n.d. n.d.
Na2O 0.01 0.05 md. n.d.
K20 0.01 0.24 ud. ud.
SiO2 3.3 3.2 n.d. n.d.
La diferencia más importante que se observa en la composición química de estas
dolomitas es su contenido en hierro (óxido de hierrof Tanto la dolomita de Málaga como
la dolomita de Sevilla (ambas de color blanco), apenas presentan Fe2O3 en su estructura.
Por otro lado, las dolomitas Norte y Chílches, sobre todo esta última, ya presentan algo de
hierro y una coloración rosada (la primera) y gris rosácea (la segunda).
4.12. Caracterización física y estructura porosa
Para realizar una caracterización fisíca fiable y debido a la heterogeneidad de estos
minerales, es esencial hacer una toma de muestra correcta. Para ello se cogió una muestra
de 1 kg de cada dolomita. Una vez molidas, las muestras se tamizaron para un tamafio
entre 2.0 y 1.0 mm. Estas fracciones se introdujeron en un horno para ser calcinadas en
atmósfera ausente de CO2, a 900
0C durante una hora. Hay que tener en cuenta que el horno
no alcanza la temperatura de 9000C al momento y que tampoco se enfría al instante, sino
que existe un peñado de tiempo dc 3 horas aproximadamente durante el cual, la dolomita
es sometida a temperaturas superiores a Los 5000C. A esta temperatura ya tiene lugar la
decarbonatación de la calcita. Una vez acabada la operación de calcinación, la dolomita se
introduce en recipientes cerrados para evitar la recarbonatación y humidifícación.
Estas muestras representativas de cada tipo de dolomita son analizadas por adsorción
con N
2 y porosimetria de mercurio. Los resultados obtenidos directamente por los
instrumentos de análisis (ASAP 2000 y 9320 Poresízer) se resumen en la tabla 4.3
.
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Tabla 4.3.- Caracterización de la estructura porosa de las dolomitas usadas, por adsorción
de nitrógeno y porosúnetria de mercurio.




Área (poros 17-3000 A>
Volúmen (poros 17-3000k) cm3/g
Volúmen (microporos) “
Diámetro medio de microporo A
6.63 3.86 12.0 10.8
0.46 0.75 0.91 W82
7.5-8.7 3.4-3.9 18-20 18-20
0.024 0.009 0.070 0.069





Volúmen total de intrusión cm3/g
Diám. medio de poro (4V/A) A
Densidad (bulk) g’cm3
Densidad (skeletal) g/cm3
9.9 5.4 16.1 17.7
0.41 0.40 0.34 0.34
1630 2940 850 760
1.35 1.38 132 1.51
2.98 3.03 3.16 3.09
Las isotermas
exactamente iguales.
de adsorcíón-desorcíón que se obtienen
En la figura 4. 1 aparece la representación
para las cuatro dolomitas son





















0,0 0,2 0,8 1,0
Figura 4.1.- Isoterma de adsorción-desorción de la dolomita Norte calcinada.
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Se observa que la curva de adsorción y la de desorción son casi las mismas, es
decir, se solapan en la gran parte de su trayectoria. Esto indica que apenas existe
porosidad.
La distribución de volumen de poros tanto por adsorción con nitrógeno como por
porosimetria de mercurio se muestra en las figuras 4.2 y 4.3. Se observa que la estructura
porosa de las dolomitas Sevilla y Malaga son muy similares, con un diámetro medio de
poro de 900K aproximadamente. Las dolomitas de Chílches y Norte presentan macroporos
de mayores diámetros (entre 2000 y 4000K) y volumen de poros algo mayores (O’42 y O’41
cm3/g respectÑamente) que las dolomitas Sevilla y Málaga (ambas O’35 cm3/g).
En las figuras 4.4 y 4.5 se representa la distribución de área de ¡os poros, que
también son muy importantes para la caracterización de los sólidos De nuevo, las
dolomitas Málaga y Sevilla son muy similares. Los macroporos con un diámetro de poro
de 900k son los que contribuyen de manera más importante al área de poro.
























































Diámetro de poro (mii)
b)
Figura 4.2.- Distribución de! volúmen de poros para la dolomita Norte (a) y Chi!ches (b)
1 10 100 1000
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calcinadas.





























































Diámetro de poro (nrn)
b)
Figura 4.3.- Distribución del volúmen de poros para la dolomita Málaga (a) y Sevilla (b)
10 100 1000
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calcinadas.
























































Diámetro de poro (nm)
b)
Figura 4.4.- Distribución del área de poros para la dolomita Norte (a) y Chilehes (b)
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Figura 4.5.- Distribución del área de poros para la dolomita Málaga (a) y Sevilla (1»
1 10 lOO 1000
Diámetro de poro (nm)
o
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4.3. CATALIZADORES DE MQUEL USADOS
Desde que Morid en 1889 (Mond L. et al. 1890) aplicara con acierto el níquel para
conveflir hidrocarburos en hidrógeno en presencia de vapor de agua, el desarrollo de
catalizadores basados en níquel para la obtención de hidrógeno o gas ciudad a partir del
reformado de hidrocarburos con vapor de agua, ha evolucionado mucho hasta nuestros
días, obteniéndose catalizadores de níquel cada vez mejores, con mayor actividad y tiempo
de vida, mejores propiedades fisicas y resistencia quimica.
Se podrían usar otros metales como cobalto, platino, paladio, iridio, rutenio o rodio.
Aunque estos metales sean considerablemente más activos por unidad de peso que el
níquel, éste es mucho más barato y suficientemente activo para llevar a cabo efectivamente
el proceso.
La compañía Id fue la pionera a comienzos de los años 30 en el desarrollo de estos
catalizadores. En un primer momento el catalizador fue desarrollado para utilizarlo en
plantas de reformado de gas natural, peto más tarde y debido a la escasez de gas natural en
el Reino Unido (aún no se habian descubierto las reservas del Mar del Norte), se estudió la
posibilidad de obtenerhidrógeno y gas de síntesis a partir de naftas. Para ello fue necesario
el desarrollo de un nuevo catalizador. A partir de 1959 se desarrollaron diversos tipos de
catalizadores basados en níquel para el reformado de naftas (como la serie 46 de ICI) que
trabajaban bien a altas temperaturas y presiones, con alimentaciones que contenian
diferentes relaciones 1-TIC e incluso cantidades variables de hidrocarburos insaturados y
aromáticos.
En el trabajo de investigación de eliminación de alquitranes por reformado que aquí
sc presenta, se han empleado varios de estos catalizadores comerciales desarrollados por
las mejores compañías del mundo manufactureras de catalizadores para el reformado de
gas natural, hidrocarburos ligeros y naftas. Estas compaflias y sus catalizadores estudiados
son:
-BASF AG (Ludwigshafen, Alemania): 01-25 S, 01-25/1, 01-50
-ICI Katatco (Billingham, Cleveland, Inglaterra): 57-3, 46-lP
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-llaldor Topsoe MS (Lyngby, Dinamarca): R-67-7H, RKS-I
-SUd Chende Catalyst Group, United Cstsiysts Inc. (Louisville, Kentucky): CI 1-9-061
Se han utilizado tres catalizadores BASF de la serie G-1 donde “O” representa
proceso de gasificación y 1 representa níquel como metal activo. El número que sigue se
refiere al tipo de catalizador, teniendo en cuenta su formulación química y tamaño
recomendado para un caso concreto de reformado con vapor. Esto va a depender sobre
todo de la alimentación (tipo de hidrocarburos presentes) y de la relación H2OIC. Asi, la
serie G1-25, de la que se han utilizado el G1-25 S y el G1-25/t, está indicada para el
reformado de gas natural y otros hidorcarburos ligeros. Se ha demostrado la eficacia del
primero en e) reformado dc metano y de gases de salida de refinería ricos en hidrógeno.
Puede ser usado incluso con la adición de CO2 y aire Se usa frecuentemente en la
producción de FI2 y gas de síntesis para amoniaco y metano!. El GI-25¡I se recomienda
cuando en el gas natural hay hidrocarburos de alto peso molecular ya que su contenido en
potasio, aunque baje, retrasa la formación de coque sobre el catalizador provocada sobre
todo, por el reformado de esos hidrocarburos más pesados.
El G1-50 se usa para el reformado de hidrocarburos de alto peso molecular con
puntos de ebullición que incluso superen los 200
0C. Tanto este catalizador como el 61-
25/! se suelen usaren combinación con el GI-25 o el GI-25 S, colocando los primeros a la
entrada del gas y los segundos después. Esto se hace para evitar que se forme coque al
entrar el gas en contacto con catalizadores sin potasio.
Los catalizadores ICI 57-3 y 46-lP fueron desarrollados en los años 60. El primero
para el reformado de gas natural y el segundo para naftas con puntos de ebullición de
hasta 2250C e incluso gases conteniedo un 25% dc compuestos aromáticos. A pesar de su
antigaedad, la casa comercial asegura que siguen siendo los mejores del mundo para el
proceso al que van dirigidos, aunque es muy probable que al menos la formulación del 46-
IP haya cambiado con el tiempo, a pesar de mantener la misma denominación.
Tanto el catalizador RKS-1 como el R67-711 de Haidor Topsoe, fueron fabricados
por la compañía danesa para su utilización en plantas de reformado de hidrocarburos
IV Caracterización de los Sólidos Ernoleados nara laLimoleza de¡ Gas 4.15
ligeros. Según los fabricantes, ambos son muy similares y la única diferencia entre ellos es
su estructura porosa y la forma en que se presentan.
Por último, el catalizador CI1-9-061, producto de la empresa United Catalysts Inc.
de Louisville, Kentucky, subsidiaria del grupo Súd Chemie AG, es un catalizador típico
para el reformado de gas natural prácticamente puro en metano.
4.3.1 Propiedades físicas y comijosición química
Los catalizadores de reformado con vapor de agua operan bajo condiciones muy
severas comparadas con otros procesos catalíticos. Concretamente las temperaturas y
presiones parciales de vapor de agua son especialmente altas, lo cual requiere un soporte
material adecuado, que asegure una actividad y resistencia mecánica duraderas. El que un
soporte sea adecuado o no va a depender de los compuestos utilizados para su fabricación
y de cómo se combinan éstos.
Así, a-alúmina calcinada a 15000C es un buen soporte a utilizar (tipo C según la
clasificación de Rostrup-Nielsen) y de hecho es la base de muchos catalizadores usados
basta hoy para el reformado de gas natural. Para el reformado de naftas e hidrocarburos
más pesados que el metano se tiende a utilizar con más frecuencia el aluminato cálcico,
que es menos ácido que la a-alúmina, favoreciendo menos la formación de coque por
craqueo de los hidrocarburos.
A veces se introduce SiO
2 en la fórmula del soporte para mejorar la ya buena
resistencia mecánica del catalizador. El SiO2 tiene el inconveniente de que es un
compuesto volátil bajo las condiciones de operación típicas del reformado, por lo que su
porcentaje no suele ser superior al O’2%. Los catalizadores fabricados hace 10-20 años,
tenían un contenido elevado en SiO2, que era capturado y arrastrado por el vapor de agua y
depositado en zonas filas posteriores al reactor de reformado, como cambiadores de calor
y catalizadores situados en etapas posteriores. Los catalizadores modernos tienen también
un alto contenido en SiO2 (10-15%) pero firmemente combinado con otros óxidos como
MgO, CaO, K20, asegurando su no volatilidad.
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El MgO también se introduce en algunos catalizadores, aunque hay que tener
precaución ya que si este compuesto no está ligado quimicamente a otro (normalmente
óxido refractario), puede producírsc el reblandecimiento de] catalizador por hidratación
del óxido:
MgO + 1420 -3 Mg(OI-I)2 (el volumen molar del hidróxido es casi el doble al del óxido)
Soportes no-ácidos basados en MgAI2O4 (tipo B según clasificación de Rostrup-
Nielsen) son también muy efectivos para ciertas condiciones de operación de reformado de
hidrocarburos.
En estos últimos años, el esfuerzo principal ha consistido en alargar la vida del
catalizador, aumentar su actividad y mejorar sus propiedades físicas (formas, tamaño y
estructura porosa).
La actividad es función del contenido tota] de níquel. Pero existe un límite a partir
del cual un aumento en el contenido de níquel no produce un incremento de actividad.
Este óptimo se ha calculado aproximadamente en un 20% para catalizadores homogéneos
y en un 15% para catalizadores impregnados, aunque esto dependa de la naturaleza y
propiedades fisicas del soporte (Twigg, 1989).
La mejor forma de alargar la vida del catalizador (aparte de evitar posibles
envenenamientos y operar a las condiciones adecuadas) es evitando la deposición de coque
sobre la superficie del catalizador. Para ello es fundamental minimizar la concentración de
compuestos intermedios sobre la superficie del catalizador e inhibir las reacciones de
formación de coque activadas por la acidez del soporte del catalizador. Para evitar lo
primero seria necesario conseguir una actividad muy grande de refonnado para eliminar
los compuestos intermedios. Esto sólo es posible si la velocidad de deposición de coque es
lenta, de tal fonna que sea menor que la de su eliminación por reacción con I~I2O (o CO2):
C±H2O~iCO±H2
C±CO2~2CO
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Es imposible emplear un catalizador de niquel que combine esta alta velocidad de
reformado y eliminación de coque utilizando relaciones 1120/C ecómicamente viables.
Id descubrió que la adición de un metal alcalino al catalizador podia eliminar o
inhibir la formación de coque, acelerando la reacción del carbono con vapor de agua y asi
conseguir aumentar la velocidad de reformado incluso para relaciones H20/C de 3.
El metal alcalino más activo encontrado es el potasio. Este sólo es efectivo si se
mueve a lo largo de la superficie catalítica. Para conseguir esto, a partir del complejo
potasio alúmina-silicato, el potasio es liberado como K2C03. Este compuesto se hidroliza
nada más forniarse, dando KOH que es realmente el agente móvil y efectivo en la
eliminación del coque. El potasio del catalizador se va perdiendo lentamente pasando a la
corriente gaseosa. Esta pérdida es tanto más rápida cuanto mayor es la temperatura y el
“throughput” (alimentación).
La mayoria de los catalizadores que se usan hoy día para reformado de naftas utilizan
catalizadores alcalinizados con potasio en porcentajes de 5 al 7%. En el esquema siguiente
se muestra el entramado reaccionante en el que entra en acción el potasio:




inhibido por K 4, rápida con K
Respecto a las mejoras en la actividad del catalizador modificando su superficie
externa, algunas compañias como ICI y Haldor Topsoe han mejorado la forma de sus
catalizadores fabricando catalizadores cilindricos con cuatro o más perforaciones en forma
de agujeros cilíndricos. De esta manera se incrementa la actividad global del catalizador,
aumentando su superficie geométrica, se mejora la transferencia de calor y se disminuye la
pérdida de carga con lo cual, se puede aumentar el caudal de alimentación a la planta. La
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mejora en la transferencia de calor (aumento del coeficiente de transferencia), se ve
reflejada en la posibilidad de trabajar a temperaturas más bajas (alrededor de 200C menos),
doblando a veces la vida de los tubos de reacción. El número, situación y tamaño de estos
agujeros va a depender del equilibrio que hay que encontrar entre los factores positivos
que se consiguen y la disminución de resistencia mecánica junto con el aumento del coste
de fabricación por unidad de catalizador.
Para la investigación presentada en esta memoria es muy importante conocer si el
catalizador es impregnado u homogéneo ya que la distribución de metal activo no es la
misma para un caso u otro como se ve en la figura siguiente que compara la distribución













homogéneo (% peso) 20%
G 1-SO
En la tabla 4.3 se muestranjuntas y según datos de catálogo, las propiedades fisicas y
la composición química de los catalizadores BASF y ICJ empleados, ya que son
catalizadores de formas y composiciones similares.
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Tabla 4.4.- Caracterización fisíca y química de los catalizadores BASF y Id (Catálogos
BASF, 1996; JCI 1995).
CATALIZADOR BASF










































* Diámetro externo x diámetro del agujero x longitud
** Puede haber variaciones debido a que el catalizador está basado en un soporte extruido.
Respecto a los catalizadores Haldor-Tonsoe, el RKS-1 tiene forma de anillos Rashing
y el R-67-7H cilíndrica con siete agujeros. Según los fabricantes se diferencian solamente
en la forma y en su estructura porosa. La composición quimica de ambos catalizadores,
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E! catalizador Uníted Catalvst CII -9-061 es un catalizador heterogéneo, presentado en
forma de anillos Rashing, que consiste en óxido de níquel sobre un soporte refractario de






Como se puede observar por su composición química, es un catalizador típico para el
reformado de gas natural prácticamente puro en metano. No presenta, al contrarío que el
resto de catalizadores, nada de SiO2 y en cambio si otros óxidos de hierro, bario y
manganeso.
Por tanto, atendiendo a su composición quimica, los catalizadores estudiados son
diferentes, excepto los des de Haldor TOPSOE que tienen una composición idéntica. Se
encuentran, en cambio, importantes similitudes entre los catalizadores BASF G1-25S y ICI
57-3 (ambos de refonnado de gas natural), cuya única diferencia importante es e!
contenido en CaO (10% para el ICI y nada pata el BASF). El BASF contiene además una
pequeña cantidad de óxido de potasio (O’2%). También son muy parecidos los BASF 01-
50 y el ICI 46-1 (ambos de reformado de naftas de alto peso molecular). Su única
diferencia es que el BASF es homogéneo y el ICI impregnado.
Los catalizadores BASF G1-25/1 y el ¡-laldor TOPSOE R-67 son catalizadores
fabricados para el reformado de hidrocarburos ligeros con cierto contenido en naftas de
alto peso molecular. Esto se confirma al comprobar que su contenido en potasio existe,
pero es bastante inferior (1 y O’S% respectivamente) a] que presentan los catalizadores de
reformado de naftas de alto peso molecular (7%). Su composición es muy diferente y se
observa que el BASF 01-25/1 incorpora, como novedad frente a! GI-25S, un 8% dc CaO
que acelera el craqueo térmico de hidrocarburos de alto peso molecular.
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4.3.2. Estructura porosa
Las reacciones de reformado tienen lugar en la superficie del níquel. Es decir, la
actividad de estos catalizadores está muy relacionada con la superficie específica de níquel
y con el acceso a ella del reactivo. En la fabricación del catalizador debe intentarse obtener
la máxima área superficial posible. Los catalizadores impregnados son generalmente más
duros que los homogéneos y por ello han sido los más utilizados hasta hoy día, pero por
otro lado proporcionan una superficie específica menor, lo cual hay que tenerlo muy en
cuenta.
Se han realizado análisis de la estructura porosa de cada uno de los catalizadores
usados. Por un lado se han hecho las isotermas de adsorción-desorción con N2,
obteniéndose las figuras 4.4 a 4. 11 y por otro lado las porosimetrias de Hg representadas
en las figuras 4.12 a 4.18. En la tabla 4.5 que se muestra a continuación de las figuras, se
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Figura 4.4.- Isoterma adsorción-desorción de] catalizador BASF 01-25 S.











Figura 4.5.- Isoterma adsorción-dcsorción del catalizador BASF 61-25/1 -
70
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Figura 4.6.- Isoterma adsorción-desorción del catalizador BASF G1-50.
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Figura 4.8.- Isoterma adsorción-desorción del catalizador ICI 57-3.
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Figura 4.10.- Isoterma adsorción-desorción del catalizador TOPSOE RKS-1.
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- TOPSOE R-67-7li
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Figura 4.11.- Isoterma adsorcián-desorción del catalizador TOPSOE R-67-7H.
A la vista de las isotermas de adsorción, se deduce que los ocho catalizadores son muy
poco porosos. Se pueden clasificar o separar según su porosidad en varios grupos:
10) los catalizadores BASF GI-25 S, ¡CI 57-3 y UCI CI 1-9-061, presentan partículas
total mente no porosas
20) Los catalizadores BASF GI-5O y ICI 46-1 tienen una porosidad muy parecida, dada casi
exclusivamente por espacios iriterparticulares.
30) Ambos catalizadores TOPSOE tienen poros cilíndricos aunque de diferente tamafio y
cuantía. El R-67 es bastante más poroso que el RKS-I.
40) El BASF 61-25/1 presenta poros cilíndricos y en forma de cuello de botella.
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Los catalizadores más porosos son por tanto, aquellos que fueton fabricados para el
reformado de naftas (BASF 01-50, ICJ 46-1) y reformado de hidrocarburos más pesados
que el metano (BASF G 1-25/1, Topsoe R-67 y RKS- 1).
Todas estas deducciónes se confirmarán a continuación al graficar los resultados
obtenidos con la porosimetria de mercurio representando en una misma página, en la parte
superior la distribución de volúmen de poros que nos indicará el tamaño de poro que más
volúmen de poro va a suministrar al catalizador y en la parte inferior la distribución del
área de poro, en donde se ve cómo los poros de menor tamafio son los que van a generar la
mayor parte de superficie porosa al catalizador. Todas las gráficas se han dibujado a una
misma escala para posibilitar la mejor comparación de los catalizadores.
Estas gráficas no se han presentado para los catalizadores considerados no porosos,
porque no tiene sentido estudiar una distribución de poros donde no los hay.
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Figura 4.14.- Porosimetria de mercurio para el catalizador Rl 46-1.
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Figura 4.13.- Porosimetria de mercurio para el catalizador BASF 01-50.
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Diámetro de poro (nm)


























































Figura 412.- Porosimetría de mercurio para el catalizador BASF 01-25/1.
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Figura 4.15.- Porosimetria de mercurio para el catalizador TOPSOE RKS-1 -
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Figura 4.16.- Porosimetría de mercurio para el catalizador TOPSOE R-67-7FL
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Tabla 4.5.- Superficie BET y resultados obtenidos por porosimetria de mercurio de los
catalizadores usados (dpil .0-1.6).
CATALIZADOR Superficie
BET, m2¡g
Área total Volúmen total Diámetro medio de























Más adelante, en el capítulo 9, donde se estudía la influencia de la estructura porosa
del catalizador en su actividad, se analiza con detalle esta tabla y las gráficas anteriores,
realizando las comparaciónes pertinentes entre unos catalizadores y otros.
4.3.3. Activación por reducción de los catalizadores de níquel
La activación del catalizador fresco de níquel es necesario realizarla en condiciones
óptimas, ya que la actividad posterior del catalizador y su vida va a depender de ello. FI
catalizador de níquel se suministra con la fase activa en forma de óxido. Por ello, durante
la fase de comienzo o puesta en marcha de) experimento es necesario reducir e) óxido de
níquel en finos cristales de níquel que quedan dispersos a lo largo de la superficie de!
soporte.
La mayoría de los catalizadores de reformado de gas natura] pueden ser activados
directamente con el propio gas natural, pero en presencia de vapor de agua, siendo la
relación óptima H
20/C igual a 7 y nunca inferior a 4.
Para e) resto de ¡os catalizadores es preferible el uso de hidrógeno como gas
reductor. El que se consiga una mejor reducción de! catalizador va a depender de [a
composición del gas reductor, de la temperatura y del tiempo de reducción. La mayor
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superficie específica de níquel inicial se consigue por reducción con hidrógeno puro
(mejor que mezclado con vapor de agua, ya que el vapor incrementa la sinterización) y a
6000C de temperatura. A T<6000C la reducción puede ser lenta e incompleta y a T>6000C
puede ocurrir sinterización, reduciéndose la superficie específica de níquel. Sí el tiempo de
reducción es excesivo también se produce disminución de la superficie específica. Se
recomiendan periodos de reducción largos (de unas 24 horas) y temperaturas bajas
(6000C). El caudal de gas reductor debe corresponder a] 5% dc) cauda] de gas de disefio,
libre de azufre y con un contenido en hidrocarburos inferior al 10% en voltunen. La
temperatura debe incrementarse poco a poco hasta alcanzar la temperatura de operación.
yOBTENCIÓN DE DATOS
EXPERIMENTALES
En este capítulo se muestra con detalle la forma de llevar a cabo los experimentos y de
recogida de datos experimentales. También se detalla el cálculo de todas las variables y
parámetros que aparecen. El proceso que se estudia tiene un gran número de variables.
Aunque hay algunas más importantes que otras, ha sido necesario medir, calcular y/o
“apuntar” cada una de ellas con el mínimo error posible. Hay que decir que a medida que
se han ido realizando más experimentos, la experiencia y la fidelidad en la toma de datos
ha hecho que los resultados obtenidos fueran cada vez más fiables. Pata ello ha sido de
gran ayuda la realización de] programa de cálculo que se presenía en este capitulo ya que,
además de agilizar los cálculos, ha evitado muchos errores.
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5.1. DESCRIPCIÓN DETALLADA DEL DESARROLLO DE UN EXPERIMENTO
El desarrollo de un experimento completo, sin incluir el estudio de los resultados,
incluye las siguientes etapas: planificación, puesta a punto de la instalación, ejecución del
experimento, parada, limpieza y obtención de resultados. Realmente, la etapa principal, la
ejecución del experimento, es la más breve. Siempre que no surjan imprevistos, un
experimento, desde su planificación hasta la obtención de los últimos resultados
experimentales, necesita unas 100 horas hombre.
5.1.1 Planificación del experimento. Cálculos previos
.
La planificación de un experimento consiste en seleccionar el valor de las variables
más importantes, haciendo constar las variaciones que se hacen respecto a experimentos
anteriores.
Las variables principales en cada experimento son las siguientes:
-Caudal de biomasa alimentada (“throughput”).
-Relación equivalente (aire introducido al gasíficador 1 aire estequiométrico de
combustión).
-Sólido catalítico en cada lecho.
-Temperaturas de operación de los tres reactores.
-Tiempo de residencia del gas en cada lecho.
-Velocidad superficial del gas.
Muchas de estas variables están ligadas entre si. Así, por ejemplo, el caudal de
biomasa, influye en la velocidad superficial del gas y por tanto, en los tiempos espaciales.
Por ello, en el momento de hacer la planificación del experimento hay que seguir una
secuencia de cálculo. Esta se ha trasladado a una hoja de cálculo del programa Excel de
Microsoft, con el que se obtienen hojas de planificación experimental como ésta:
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Exp. de Gasificación n0
Condiciones experimentales:
Peso inicial de serrín en tolva (g):
Peso final de serrín en tolva (g):




Caudal de biomasa (glinin):
Throughput (kg/hm’):
Caudal de aire (sl/mm):
Aire primario (sl/mm)
Aire secundario (sl/mm)
Vapor de agua (del serrÉ» (sl/nÉn)





















Reactor: GASIFICADOR 2« REACTOR 3~ REACTOR
Sólido Arena Silicea DS ICI 46-1
Tamaño de partícula (mm): (-500+320 ¡un) (-2.0+1.6) (-1.6+1.0>
Peso de sólido (g): 520 300 100
lecho fijo piedras (cm) 14 25
Altura de lecho atlojado(cmjj: 15,0 30,0 30,0
Temperaturas <0C) (L
2=O) (L3=tO)
Teenlro 800 850 800
1 freeboard 590 (n.d.) (n.c¡)
11mf,i (T,P) (cm/sl: lO 30 45
u~
0 (cmls): 25,4 49,9 115,7
u¡,, (anIs): 48,5 53,1 114,4
(tII,media) 1 <ui,<~) 3,7 1,8 2,5
Tiempo espacial (s) 0,41 0,58 0,26




V Obtención de Datos ExDerimentales 5.4
5.1.2 Puesta a punto de 1» instalación
5.1.2.1. Montaje de la planta
En primer lugar se ensamblan las unidades de la instalación que haya sido necesario
desmontar para su limpieza. Las unidades con las que siempre se procede así son el filtro,
el tornillo alimentador y el cambiador de calor. Con gran frecuencia se desmontan las
tuberias de toma de muestra para asegurarse que no están taponadas.
Una vez montada toda la instalación, se cierran todos los reactores y la tolva y se
prueba que no haya fugas, sometiendo la planta a una sobrepresión de 400 mmHg. Si el
resultado de fugas es negativo, es decir, si la planta es hermética, se aísla con lana
cerámica cada una de las unidades que se van a someter a altas temperaturas. En los
primeros experimentos, el aislamiento se hacia con lana de vidrio. El manejo de este
material produce un polvo cuya aspiración puede ser cancerigena. Por ello, se construyeron
unas planchas o moldes de cemento y ¡ana de vidrio ajustables a la forma de cada uno de
los reactores y de las tuberías.
5.1.2.2. Pretratamiento de los sólidos y llenado de las diferentes unidades.
Una vez que se dispone de los sólidos previstos en la planificación del experimento y
antes de introducírse en sus recipientes correspondientes, cada una de ellos necesita un
procesado previo:
El sertin se tamiza hasta el tamaño requerido. Para conseguir que el serrin infroducido
al gasíficador sea una mezcla homogénea y constante, tanto en composición como en
humedad, hay que mezclarlo bien antes de introducirlo a la tolva. De este serrín se extraen
varias muestras. Tres de ellas se utilizan para el cálculo de humedad por diferencia de
pesada. Las otras se guardan herméticamente para posibles análisis posteriores, como el
CNH. Una vez pesado, el serrín es introducido a la tolva.
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La arena que se va a utilizar como sólido coadyuvante, hay que calcinarla y pesarla
antes de introducirse al gasiticador. Una vez introducida, se huidiza y se mide la altura del
lecho aflojado.
Las dolomitas necesitan un proceso de activación previa además del tamizado. La
calcinación se realiza en una mufla a 900%? durante 1 hora. Tras su calcinación, si no se va
a introducir directamente en el reactor, hay que cerrar el sólido herméticamente para evitar
que capte humedad del ambiente. El tamizado hay que hacerlo después de la calcinación
puesto que la decarbonatación fractura estas rocas. Se pesa la cantidad necesaria y se echa
al reactor por un tubo soldado a la tapadera. En este momento se mide la altura del lecho.
El catalizador de reformado con vapor de agua también necesita un pretratamiento
para su activación. Esta activación se realiza en el propio lecho, a 7000C, con una corriente
de hidrógeno durante el tiempo necesario para cada catalizador y experimento. Antes hay
que tamizado hasta el tamaño de partícula previsto, desempolvado y pesario.
5.1.2.3. Calibrado y configuración de los diferentes sistemas de control, adquisición y
análisis.
Antes de empezar el experimento es necesario confirmar la validez de cualquier
medida o dato adquirido. Por ello, es necesario calibrar todos los sistemas de control,
medida y análisis.
Se calibran los rotámetros del sistema de toma de muestra; el medidor de caudal de
gas a la salida de la instalación; los controladores de flujo másico, que controlan la entrada
de aire y nitrógeno a la instalación; los transductores de presióñ; los analizadores de CO,
CO
2 e hidrocarburos y la bomba de succión de muestra de gases.
Por último se configura el programa de adquisición de datos por ordenador y los
parámetros de control (proporcional, integral y derivativo) de los controladores de
temperatura.
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5.1.2.4. Preparación del sistema de toma de muestras gaseosas y de condensados.
La preparación del sistema de toma de muestras gaseosas es sencillo. Ya está
preparada la instalación donde van a ir incorporadas las ampollas. Sólo falta limpiarlas,
hacer un barrido con agua de cada una de ellas, para eliminar cualquier gas residual,
enumerarlas y colocarlas en su posición correspondiente.
Preparar el sistema de toma de muestra de condensados requiere más esfuerzo.
Primero se limpian los frascos lavadores con agua bidestilada. Se prepara una disolución
jabonosa muy poco concentrada, con un detergente no espumoso. Esta disolución se
introduce en los frascos lavadores que corresponda. Una vez que los cuatro frascos
lavadores estén listos, se pesan y se introducen en un baño de hielo o de hielo y sal. Para
evitar que posibles alquitranes, por error en la toma de muestra, pasen al analizador en
continuo, se interoala una ampolla de vidrio con carbón activo que hay que limpiar y
reponer antes de cada experimento.
5.13. Puesta en marcha y desarrollo del experimento
Una vez preparada la instalación, se procede a su calentamiento. Este calentamiento
ha de ser progresivo. Por falta de potencia en la instalación eléctrica del laboratorio no
pueden estar funcionando al mismo tiempo todos los hornos eléctricos al 100% de su
potencia. Cuando se alcanzan las temperaturas deseadas, conviene introducir
progresivamente una corriente de nitrógeno hasta alcanzar el caudal de aire que se tiene
previsto meter al gasificador. Esta operación es conveniente porque sino, al introducir
directamente el aire y la biomasa, la temperatura del gasificador experimenta un descenso
tan brusco de temperatura (a veces hasta de 30000), que puede ser irrecuperable.
Una vez que el gasificador a alcanzado, con esta corriente de nitrógeno, la temperatura
deseada, puede dar comienzo la alimentación de biomasa y la introducción de aire.
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En este momento se pone en funcionamiento la adquisición automática de datos por
ordenador. Se representan en pantalla las variables principales del proceso y se inicia su
impresión cada cierto tiempo.
Si no fuera por las tomas de muestra gaseosas y de condensados que se recogen cada
cierto tiempo, la planta podria funcionar sola. Hay que asegurarse también, mirando por la
mirilla de la tolva, de que no se forman cúpulas o puentes que interrumpan la alimentación
constante de biomasa al gasificador.
Se van recogiendo muestras de gases y de condensados cada cieno tiempo, según la
planificación previa del experimento. Mientras tanto, el analizador en continuo va
tomando datos de la composición de CO, CO2 e hidrocarburos. Estos datos del analizador
van dando una idea de ¡a evolución del experimento.
Las causas que llevan a dar por finalizado un experimento pueden ser varias: que no
haya más serrín en la tolva; que no haya posibilidad de tomar más muestras, por lo que no
tendria sentido continuar; que haya fugas en la instalación que no se puedan solucionar en
cl momento; otras causas. El daño previsto o el peligro debe ser muy grande para parar un
experimento en marcha, pues el trabajo que conlieva la preparación es enorme.
Sólo se podrá hablar de la validez de un experimento después de estudiar los
resultados de ¡os análisis.
5.1.4. Parada y limpieza
La parada consiste simplemente en dejar de alimentar biomasa y cambiar la entrada
de aire por nitrógeno, para que se enfríe la planta. Se ponen todos los controles de
temperatura con el punto de consigna a ONZ y se deja enfriar la instalación hasta el día
siguiente que comenzada la limpieza y extracción de los sólidos de los reactores, tolva y
filtro.
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5.2 OBTENCIÓN DE LOS RESULTADOS EXPERIMENTALES
5.2.1 Sistema automático de adquisición de datos
La planta dispone de un sistema automático de adquisición de datos unida al sistema
de control, lo cual permite realizar un estudio evolutivo de las variables principales a lo
largo de todo el experimento. En las figuras 5. 1 a y b se muestra la evolución de la
temperatura, presión y concentración gaseosa de CO y CO2 en diferentes puntos de la
instalación a lo largo de un experimento.
La señal electrónica de los dispositivos de medida, puede estar expresada en mV, V o
amperios, por lo que es imprescindible realizar una conversión de esta señal eléctrica a la
correspondiente unidad de la variable que se mide (mmHg, 0C, 1/mm, etc-.).
Por ejemplo, un transductor de presión genera durante su funcionamiento un voltaje
entre 0-5 voltios, dependiendo de la presión ejercida sobre su elemento sensible. Esta señal
eléctrica se transforma o convierte en la unidad de presión deseada mediante una curva de
calibrado.
El método consiste en determinar la relación que existe entre el valor de la variable
medida y la magnitud de la señal eléctrica. Por ejemplo: se mide la señal eléctrica del
transductor de presión (con un voltímetro) y la correspondiente magnitud de presión (con
un manómetro diferencial de mercurio), para varios puntos, dentro del rango de trabajo
que está detenninado por e> elemento piezoeléctrico.
Si la señal de salida está dada en amperios (por ejemplo del analizador en continuo),
entonces hay que convertirla a voltios, para lo cual pn mero se debe conectar una
resistencia eléctrica dc 250 ohmios.
Las seflales del analizador de gases se calibran con muestras de gases patrón, dentro
de los límites de concentración requeridos -
Los medidores electrónicos de flujo se calibran con un burbujhnetro y los termopares
con uno de referencia.
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concentración de CO y CO2.
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5.2.2 Variables y datos medidos directamente
Además de las variables previamente fijadas, como la composición de la biomasa
(C42H~jO27N<~j, los tamaños de panícula usados para los sólidos (arena, serrín, dolomita
y catalizador), las condiciones de activación de los catalizadores (calcinación de la
dolomita y reducción del catalizador de NI), etc.., existen otras muchas variables que se
ponen en juego en este proceso.
Con la instrumentación (termopares, transductores de presión, controladores de flujo
másico, etc.), el sistema de control, la adquisición automática de datos y los sistemas de
análisis con que se dispone en e] laboratorio y que se ha expuesto en los apanados 3.1 y
n
=2,se pueden medir, controlar y obtener las siguientes variables y datos que se agrupan a
continuación respecto a la parte de la instalación o del proceso que les corresponde:
• ALIMENTACION DE BIOMASA
- [‘recuencia de giro del tornillo dosificador, fd Puede variar entre lO y 50 rpm.
- Peso inicial yJina/ de serrín en la tolva, W~0 y W~ El peso máximo es de 6 kg de
serrin.
- Humedad del serrín, h~. Antes de introducir el serrín en la tolva, se introduce una
muestra homogénea de 100 gen una estufa a 80-90
0C durante el tiempo necesario hasta
conseguir un peso de serrín constante. Restando este valor a los 100 g iniciales, se
obtiene la humedad del serrin.
- Sobrepresión en la tolva, ~ El valor máximo de sobrepresión permitido para evitar
la formación de grietas en la to¡va es de 300 mm Hg.
• ALIMENTACIÓN DEL AIRE
- Caudal de ¿are primario (zona infeñor del gasificador>, Qair¡
- (1’audal de aire secundario (zona superior del gasificador), Qaftfred,
- Y~mperaíura de preca/ejácujón del wre primario, Taín
- Temperatura de entrada de aíre secundario alfreeboard, Tairttceb
• GASIFICADOR
- Aliura del/echo aflojado de arena, L
1.
y. Obtención de Datos F.xnerimentales 5.11
- Peso inicial y final de la arena, W1,o y W1~
- Temperatura del lecho de arena, T1~.
- Temperatura del freeboard, TJ~b.
- Sobrepresión ene/lecho, AP1.
Sobrepreskin en elfreeboard, AP1 ~
- Compos¡c¿ón del gas (excepto alquitranes) a la salida del reactor. Se obtiene el tanto
por ciento en volumen en base seca de CO, CO2, ¡rl2, Cl—h, N2, 02, C2H2, C2U4 y C2H6.
Esta composición se midió en dos puntos diferentes del reactor (a la entrada y a la




- Peso inicial yfrnal del filtro, Wfij,o y Wfil,~
- Composición del gas (excepto alquitranes) a la salida que es exactamente igual a la
obtenida a la salida del gasificador.
• REACTOR DE DOLOMITA
- Altura inicialdel lecho aflojado de dolomita, L20
- Peso del lecho de dolomita antes y después del experimento, W20 y W2~.
- Tamcff~o de partícula de la dolomita antes y después del experimento, dp20 y dp2f.
- Temperatura en el centro del lecho a lo largo de todo el reactor y al comienzo del lecho
(LEO), ‘2,C y T2c,0.
- Tempercaura media del eje central del lecho, T2c,m. Se calcuta a partir de los perfiles
longitudinales de temperatura que se realizan en cada experimento midiendo la
temperatura en diferentes puntos a lo largo del lecho.
- Temperatura en la pared a lo largo de todo el reactor y al comienzo del lecho (L2=O),
T2,~ y T2,2,0.
- Estructura porosa de la dolomita antes y después de la reacción: superficie B.E.TI, SBET;
volumen total de poro, V~; radio medio de poro, r1,c,ro;
- Caudal de aire secundario en la zona inferior del ¡echo, Q air,2
- Sobrepres¿ón en la zona inferior del lecho, AP2.
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- Composición de/gas a la salida (excepto alquitranes).
• TERCER REACTOR
- Altura del/echo aflojado de catalizador, L3,0.
- Peso de catalizador antes y después del experimento, W30 y W3f.
- Tamaño de partícula de catalizador antes y después del experimento, dp3,o y dp3f.
- Temperatura en el centro del lecho a lo largo de todo el reactor y al comienzo del lecho
(L300), T3c y T3,~,0.
- Temperatura media del eje central del lecho, T3Cm. Se calcula a partir de los perfiles
longitudinales de temperatura que se realizan en cada experimento midiendo la
temperatura en diferentes puntos a lo largo del lecho.
- Temperatura en la pared a lo largo de todo el reactor y al comienzo del lecho (L~1í=O),
t~ y tpo.
- Estructura porosa del catalizador antes y después de la reacción: superficie BEl,
volumen de poro, radio medio de poro, etc...
- Sobrepresión en la zona inferior del lecho, AP3.
- Composición del ga~ (excepto alquitranes) a la salida.
• CAMBIADOR DE CALOR
- Temperatura de salida del gas, T~.
- (iaudal del gas de salida, Q~.
- Volumen de condensados, y0.
• TOMA DE MUESTRA DE ALQUITRANES
- Temperatura de losfrascos borboteadores, T~a¡q.
- Peso inicia/yfinal de la disoluciónjabonosa, Wjjab,o Y Wiiab,f
- (Jaudal constante de gas en el sistema de recogida, Q~aiq.
- Tiempo de recogida, tÉ,,~aIq-
- Concentración de carbono de la disolución jabonosa inicial y final, TOC0 y TOCf.
Y otras generales:
- Tiempo de experimentación, t.
- Presión atmosférica, Paú,,.
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5.3. CÁLCULO DE OTRAS VARIABLES Y PARÁMETROS REPRESENTATIVOS
A PARTIR DE LOS DATOS OBTENIDOS DIRECTAMENTE
En este apartado se explica uno a uno el cálculo de todas las variables que se
muestran en las tablas de condiciones experimentales y resultados del capitulo siguiente.
Se han dividido en tres grupos según se refieran a:
- la alimentación





it rn ~ 60 [mini
- “f’hroughput o caudal alimentado por unidad de sección del gasificador,
throughput” [h~2]
ga~if
- Caudal de agua como agente gasificante introducido con el serrin húmedo,
h~ 22,4 j~ Nl 1100 LS L mini
- Relacion equivalente, NR.
La relación equivalente se define como el cociente entre el aire alimentado y el aíre
que sería necesario alimentar para producir la combustión estequfométríca del
combustible. Este parámetro da una idea de] defecto de aire con que se está gasificando.
Es necesario, por tanto calcular primero el volúmen de aire necesario para producir la
combustión estequiométrica de la unidad de biomasa o combustible utilizado.
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La fórmula empírica de la biomasa utilizada en todos los experimentos de la presente
memoria es C42 H 02,7 (peso molecular = 100), despreciando el contenido en otros
elementos como nitrógeno y azufre. Por tanto, su reacción de combustión es:
C42H6 ¡027 + 4,402 —> 4,2 C02+3,05H20
a partir de la cual se calcuta que el volúmen de aire estequiarnétrico de combustión por
unidadde masa de serrín seco y libre de cenizas (dat) es
xlOO ____~ ________
4,4 ( m?~;n> 21k riiol aircj ~~_gscrnn = 469 nl 5terrintflOIO2
1 UU\ mnol sann)
y, teniendo en cuenta la humedad (hz) y un contenido aproximado de ceniza del serrín




- Relaciones átomo-gramo H/Cy (XC en el gas.
Se calculan a partir de la alimentación y permanecen constantes a lo largo de toda la
instalación, excepto si se produjera una excesiva formación de coque o residuo
carbonoso o si se introdujera una corriente de aire secundario en algún punto de la
instalación.
Partiendo de La fórmula empírica del serrín dat C42 1161 02,7,
.F(h~±t2~6,1 .N 21 1
mI~l—--———-—---—--—I ——+ ——-—1 IIH fl~V 100) 100 10018] Y
ffi[(1 - ktlá’) 3’?]00 100
hs+t2jJhs
(1— >2 y
y Obtención de Datos Exnerimentaies 5.15
+ _~-~- +
_ — Q~.2l.2 >t flkX — 1,9.Q~ft 100) 18
o 22,4.100 100 __________________________
loo
- Relación H20/C presente en la alimentación, (H20/C)1,0
Es una relación molar que da una idea del vapor de agua presente como agente









Ql12064(%H2O~ — 100Q airj + QH2O(V
- Composición del gas a la salida de cada reactor en base húmeda.
La composición del gas obtenida por análisis cromnatogi-áfico es en base seca. Para
poder calcular la concentración real de cada uno de los gases que componen la corriente de
salida es necesario calcular la concentración de agua presente en la misma. El único
método fiable de realizar esto es mediante un balance de materia de hidrógeno u oxigeno
atómico. Se ha elegido por su mayor simplicidad y fiabilidad el balance de materia de
hidrógeno:
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Balance de materia de H a la salida de cada reactor
- atomos-g de H que entran:
1) Con el serrín (C4,2 H.~,, 027).
2) Con la humedad del serrín:
Si +loo
- atomos-g de H que salen (de cada reactor):
1) A partir de la concentración en base seca de los gases 112, CH4, C,114, que salen de cada
reactor, (%vol)R,s (despreciando el resto de hidrocarburos) y del %R20 aproximado,
(%H2O)RSapr-
2(%H2 ) Rs + 4(%CH4 )~ + 4(%C2H4 )RS + 2(%H=O>Rapr Qga~Rloo 22,4
2(%H




siendo Q~sR el caudal de gas que sale de cada reactor R y que se calcuta teniendo en
cuenta la expansión del gas calculada a partir de) balance de] compuesto inerte N2.
Como át-g H ~ át-g H salen , despejando se obtiene que
+ ]
— (%H2)~, -2(%CH4)~, -2(%C=H4)R,(%H20) 79(Q
V~ Obtención de Datos ExDe~ment~e. 5.17
Ahora, el cálculo de la concentración del resto de los gases en base húmeda es sencillo:
100 - (%H2O)~
- (%H2)Rh = 100
100 - (%H2O)R
- (%CO)Rh (%CO)RS 100
100 - (%HIO)R




- (%C2H4)kh = mo
- (%N24h = (%NDRS 100 - (%
1120)Rloo
Y finalmente, aplicando de nuevo la ecuación del balance de hidrógeno, se calcuta la
concentración de vapor de agua en el gas a partir de las concentraciones de gases en base
húmeda, lo cual es mucho más exacto:
11,2 ni’ [6,10— hs±12j+
(%H
2o)k = L 79 — (%H2)Rh -2(%CH4)Rh -2(%C2H4)R,
+ Q~fb)
(%N2 )Kh
Con este nuevo valor para la concentración de agua, hay que ajustar definitivamente el
porcentaje de todos los gases.
- Concentración de alquitranes en el gas a la salida de cada reactor, CaIqR
C alq. IZ — TOCf Wjabf —TOC0 Wjabo r~ 1
- Relación H20/C en el gas a la entrada de los lechos catalíticos, (H20/C)Ro = (H20/C)R.i
Es una relación muy importante cuando se trabaja en condiciones en que es posible
la formación de coque sobre el catalizador provocando su desactivación. Se define como la
5.18V. Obtención de Datos Exuedmentales
relación molar entre moles de agua y átomos-gramo de carbono (fonnando parte de
moléculas gaseosas) presente en el gas. En esta memoria se ha aceptado tener en cuenta
para [a contabílízación de átomos-gramo de C sólo las moléculas de hidrocarburos, que
son las que durante su reformado con vapor de agua producen coque, y se han descartado
el CO y el CO2. El CO2 es una molécula que reacciona con el coque y evita su deposición
sobre el catalizador, lo cual es razón de más para no ser contabilizado como una molécula
que aporta carbono.
(H20) (%H2O)R1 1
C NnQ . ~1 CaIqR~1( mg 22,4 cm31 + 2(%C
2H4)R, + 7 ___________ “10000
suponiendo que los alquitranes son en su mayoría benceno y naftaleno (C6 + C8) y que por
tanto el peso molecular medio de los alquitranes sea de 92
- Poder calor//ko inférzor de/gas, P.C.IRS, PC. ‘Rh
El poder calorifico inferior se puede referir al gas en base seca o en base húmeda, es
decir, sin tener o teniendo en cuenta el vapor de agua presente en el gas.
283 + (%CH4)RS¡hSQO + (%CzH4)R~,h 12171 [MIl
P.C.LS/h j%H2w<h 242+ (%CO)wS¡h 100. 22,4 j LNm3i
- Rendimiento a gas, YgasR
Es el volúmen de gas producido por unidad de ¡nasa de serrin seco y libre de ceniza
alimentado. Es decir, al caudal de gas a la salida de cada reactor se le resta el caudal de
agua proporcionada por la humedad del serrín, y el resultado se divide por la unidad de






y Obtención de Datos Exnerimentales 5. i~9
- Rendimiento a alquitranes, ~a1q,R
Se define como los gramos de alquitranes producidos por kg de biomasa seca y libre
de ceniza alimentada al gasíficador.




- Velocidades superficiales a la entrada y salida de cada lecho, 11R,O ¿Y Ug
Se calcula la velocidad superficial del gas a la entrada y a la salida de cada reactor.
El incremento de velocidad a lo largo del lecho del reactor se debe (suponiendo
temperatura longitudinal constante) a la expansión del gas. El valor de esta expansión se
determina como siempre haciendo un balance de inefle (Nj. Por tanto, las velocidades




uF0 273 paUl, ±A1% 1000 (j~F-) Vs]
®2 Z(2) 60 ($
14
Y la velocidad superficial a la entrada de los otros reactores (R) se calcula a partir de
la velocidad superficial a ¡a salida del reactor anterior, teniendo en cuenta el cambio de
temperatura y la sección del reactor. Así:
+ 273 ~ + APRI QL
,
URI ‘~Rl +273 ~~Inl ~
y Obtención de Datos Exoerimentales 5 20
y la velocidad a Ja salida será
(soN)
LIB = UR<~ (00N)










Es el inverso del tiempo espacial, tR, calculado en [as condiciones de temperatura y
presión del reactor: SV’R=~ (l/tR).
3600
La velocidad espacial calcuJada en condiciones normales se identifica como SVR y
[s]
L kg 1m3 /h j
Fh~’I
sus unidades son h’ (n.c.)
Y. Obtención de Datos Bxoerimentaies 5.2!
5.4. PROGRAMACIÓN DE UNA HOJA DE CÁLCULO EXCEL PARA EL
CÁLCULO Y PRESENTACIÓN DE LAS CONDICIONES DE OPERACIÓN Y
RESULTADOS OBTENIDOS
Se ha elegido la hoja de cálculo Excel para realizar los cálculos concernientes a los
experimentos.
En las páginas siguientes se muestran la hoja de cálculo para un sólo experimento
con todas las fórmulas utilizadas, indicando así qué valores han sido directamente
introducidos al ser datos medidos directamente, y qué valores han sido calculados a partir
de los anteriores.













































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































RESULTADOS OBTENIDOS PARA TODOS LOS
EXPERIMENTOS DE GASIFICACIÓN
REALIZADOS
En este capítulo se presentan las condiciones de operación y los resultados
obtenidos de los sesenta y cinco experimentos de gasificación válidos realizados. A
continuación se muestra una serie de tablas que se han realizado a partir de la hoja de
cálculo que se mostró en el capítulo anterior para un experimento modelo. Estas tablas
se dividen en cuatro partes que corresponden a la alimentación, al primer reactor
(gasificador), al segundo reactor, lecho guarda o reactor de dolomita y al tercer reactor
o teactor catalítico. Las tablas correspondientes a los tres reactores usados se sub-



































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































ESTUDIO DEL USO DE DOLOMITA EN UN
LECHO POSTERIOR AL GASIFICADOR
En el capítulo 1 se hizo referencia a la aplicación de sólidos alcalinotérreos al
sistema de depuración y mejora de la calidad de gases (apanado 1.22.2.2). Allí se
indicó como las dolomitas calcinadas son sólidos útiles para la mejora de un gas
proveniente de gasificadores de biomasa.
En este capítulo se realiza un estudio en profundidad del efecto de estos sólidos
sobre diferentes variables importantes en el proceso de gasificación de biomasa con
aire. Respecto al gas obtenido se ha estudiado el efecto sobre su rendimiento, su
composición y poder calorifico. Respecto a los alquitranes se ha estudiado el efecto
sobre su rendimiento, composición y conversión (eliminación). Respecto a la
eliminación de alquitranes se analiza con profundidad el efecto que tiene el tiempo de
contacto gas-sólido y la temperatura del lecho. En la medida de lo posible, se hace un
estudio del efecto de cada una de las dolomitas sobre cada variable estudiada, para
poder observar diferencias entre ellas, si es que las hubiera.
VII. Estudio del Uso de Dolomita en un Lecho Posterior al Gasificador 7.2
7.1. REACTOR DE DOLOMITA. PERFiLES DE TEMPERATURA AXIALES Y
RADIALES.
Los cuatro tipos de dolomitas diferentes que se han probado se han usado en el
reactor de 6 cm de diámetro interno mostrado en la figura 7.1. La corriente de gas
generada en el gasiftcador, con alto contenido en alquitranes, entra en el reactor de
dolomita, después de atravesar un filtro cerámico caliente (500-6000C). El gas entra por
la zona inferior del reactor en el que se coloca un lecho inerte de piedras siliceas de dp>
5 mm que precalienta el gas hasta una temperatura superior a 7000C, temperatura a
partir de la cual la dolomita es activa (Magne et al., 1978; Donnot et al., 1980; Ellig et
al., 1985; Corella et al., 1988; Magne et al, 1990; Taralas et al., 1991). El reactor se
calienta externamente con un horno eléctrico que abarca todo el lecho, desde la
campana difusora de la base hasta el final del lecho y comienzo del freeboard.
Como se puede observar comparando los valores de u
25 y U~f 2 (tablas de
condiciones experimentales, capitulo VI), en casi todos los experimentos se ha
trabajado en régimen de lecho fijo, para evitar la erosión de la dolomita que generaría
problemas operacionales en las etapas posteriores (Delgado et al., 1991). En los últimos
experimentos realizados se trabajó en régimen de “fluidización incipiente”, poniendo y
usando un ciclán a salida del reactor.
El lecho fijo de dolomita no es isotermo y los gradientes de temperatura
longitudinales y transversales (radiales) son importantes. Se ha realizado adquisición de
valores de temperatura cada 2-5 minutos a lo largo de cada experimento con dos
termopares fijos colocados a la misma altura (LI~h00): uno en el centro y otro en la
pared interna del lecho. Las figuras 7.2 a. b y c muestran la evolución de la temperatura
en esos dos puntos a lo largo de tres experimentos diferentes, observando el gradiente
transversal que se produce en el lecho. También se ve que la temperatura del lecho de
dolomita se mantiene bien controlada durante el experimento una vez alcanzado el
estado estacionario (normalmente a partir de la primera hora). La temperatura en la
pared puede ser mayor, menor o igual que la temperatura del centro del lecho
dependiendo de la extensión en que se dé cada una de las reacciones que allí tienen
VII. Estudio del Uso de Dolomita en un Lecho Posterior al Gasificador 7.3
lugar: las reacciones de reformado y craqueo térmico son endotérmicas y la reacción





de muestra de alquitranes
a ¡aentrada del reactor
Salida de gas
semil impio
(Caiq = 200-3000 mg/Nm3)
Sistema de toma de muestra












Figura 7.1.- Detalle del reactor de dolomita.
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dolomita (L2=0), en tres experimentos diferentes.
Vil. Estudio del tJso de Dolomita en un Lecho Posterior al Gasiticador 7.5
Mientras la diferencia de temperatura entre la pared y el centro del lecho no es
muy grande, el gradiente longitudinal si lo es. El perfil de temperatura longitudinal se
mide haciendo un barrido con los dos termopares a lo largo de todo el reactor. Se
obtienen perfiles como los que muestran las figuras 7.3 a y b. Para cada experimento y a
partir de estas figuras se calcula una temperatura media de referencia en el centro del
eje del reactor (T2cm). Es a esta temperatura a la nos referiremos siempre que se hable
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Figura 7.3.- Perfiles longitudinales de temperatura en el reactor de dolomita, a) Exp 30;
b) Exp 39.
AT = 121 oc
u




lecho inerte lecho de dolomita -~
VII. Estudio del Uso de Dolomita en un Lecho Posterior al Gasificador 7.6
7.2. DISTRIBUCIÓN DE PRODUCTOS
7.1.1. Rendimientos gas
El rendimiento a gas se incrementa claramente en el lecho de dolomita, como se
muestra en la figura 7.4. Este incremento es debido a la conversión, catalizada por las
dolomitas, de las moléculas de hidrocarburos presentes en el gas, en otros gases como
H2, CO, CO2, CH4 e hidrocarburos más ligeros. El reformado de los alquitranes no
justifica el incremento tan grande que se produce en el rendimiento a gas. Este
incremento se explica incluyendo el reformado de otras moléculas de hidrocarburos
presentes como metano, etano, etileno, acetileno, etc.
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Figura 7.4.- Efecto de cuatro tipos
función de la relación equivalente























Víl. Estudio del Uso de Dolomita en un Lecho Posterior al Gasificador 7.7
7.1.2. Composición dcl ~as y poder calorífico
No es fácil hacer un estudio comparativo de todos los experimentos relacionando
los resultados de cada uno con el resto, teniendo en cuenta sus condiciones de
operación específicas, pues el efecto de la dolomita sobre la composición del gas varía
de un experimento a otro dependiendo de muchas variables. Se ha demostrado (Kurkela
et al.; Narváez et al., 1996) que una de las variables que más afectan a la composición
del gas es la relación equivalente a que se gasifíca. Las figuras 7.5 a.b representan la
composición del gas a diferentes relaciones equivalentes usadas en el gasifícador antes
y después del lecho de dolomita. Gracias a la gran cantidad de experimentos realizados,
se obtuvieron muchos puntos válidos con los que se puede realizar un ajuste polinómico
de 20 grado que indica de una forma clara y muy fiable la concentración de cada gas
para una relación equivalente determinada. En la tabla 7.1 se muestran los valores de
los coeficientes obtenidos para las ecuaciones polinómicas de segundo grado
correspondientes a cada gas, que pueden servir para una posterior simulación del
reactor.
Tabla 7.1.- Coeficientes de la ecuación Y= A + BX + C X2 (Y%vol; X=ER) para cada







A B C A B C
11z 15 -40 46 26 -65 77
CO 27 -69 77 30 -88 110
CO
2 9,0 14 -12 17 -29 55
CH4 10 -38 43 10 -37 42
C2H4 3,8 -II 8,3 2,3 -4,2 1,6
16 120 91 5,6 170 -170
1120 20 23 -72 8,5 52 -110
Vil. Estudio del Uso de Dolomita en un Lecho Posterior al Gasiticador 78
Relación Equivalente
u H2o COA CO2v CH4O (22114+ 1=42• ~
0,45
Relación Equivalente

































0,20 0,25 0,30 0,35 0,40
después (b) del lecho de dolomita. Curvas de ajuste polinómico de segundo grado.
VII Estudio del Uso de Dolomita en un Lecho Posterior al Gasificador 7.9
Superponiendo las dos figuras anteriores y dejando, para mayor claridad, sin
puntos las líneas de ajuste polinómico, se obtiene la figura 7.6. A partir de esta figura se













Figura 7.6.- Efecto del lecho de dolomita sobre la composición del gas producido bajo





0,15 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,45 0,50 0,55
Relación Equivalente
VII. Estudio del Uso de Dolomita en un Lecho Posterior al Gasificador 7.10
7.1.2.1 Contenido en H2
El contenido en hidrógeno en la corriente de salida aumenta por el efecto de la
dolomita. La magnitud de este incremento se puede observar en la figura 7.7 siendo
normalmente superior al 70% y en algunos experimentos de hasta un 100% o más. En la
figura 7.6 se observa un mayor incremento de 1-12 a menores relaciones equivalentes.
Este hecho se debe a que el hidrógeno proviene principalmente del craqueo o
reformádo de los alquitranes presentes en el gas y la concentración de alquitranes




























Figura 7.7.- Efecto del lecho de dolomita sobre la concentración de hidrógeno (b.h.),





VII. Estudio del Uso de Dolomita en un [echo Posterior al Gasificador 7,11
7.1.2.2 Contenido en CO y CO2
El contenido final de CO y CO2 se ve afectado relativamente poco por el lecho
de dolomita. Esto no quiere decir que el lecho apenas interfiera sobre estos gases sino
que existe una competencia entre varias reacciones: water-gas shifl (CO + 1-120 ±CO2 +
H2), Boudouart (C + CO2 t 2C0) y reformado de alquitranes con vapor de agua y seco
(con COZ). Las tres últimas producen CO y las dos últimas eliminan CO2.
La variación observada responde a un aumento más importante en la
concentración de CO2 que en CO. Como se mostrará, esto se debe al efecto del vapor de
agua en el gas, ya que la reacción water-gas shift (muy rápida en presencia de dolomita)
va a modificar la relación [(%CO)(%H20)] 1 [(%C02)(%H2)] aproximándola al valor de
equilibrio (=1 a 8000C). Por esta razón, las líneas de CO y (202 son casi simétricas.
7.1.2.3 Contenido en CH
4
De la figura 7.6 se podría inferir que el lecho de dolomita no afecta a la
formación o desaparición del metano. Esto no es verdad. Se producen dos reacciones
simultáneas y contrapuestas: formación de metano por craqueo térmico de los
alquitranes y desaparición del metano por reformado con vapor de agua. Si se observa
el efecto del lecho en cada experimento concreto, se observa que el contenido de
metano aumenta o disminuye tras el lecho de dolomita dependiendo del contenido en
agua y alquitranes de la corriente gaseosa. Si el contenido en alquitranes es alto y la
concentración de vapor baja, se produce un aumento de la concentración de metano, ya
que los alquitranes producen metano que no puede reformarse después con el vapor de
agua necesario. Si, en cambio, la concentración de alquitranes es baja y hay una
concentración de vapor de agua elevado, el metano tiende a reformarse y desaparecer
en forma de hidrógeno y monóxido de carbono.
7.1.2.4 Contenido en 1120
La concentración de vapor de agua en el gas es clave en la distribución final de
productos. Se observa una importante disminución en la concentración de vapor de
agua en el gas a la salida del lecho de dolomita para cualquier ER (figura 7k) y para
todos los experimentos (figuras 7.8 ay b)
.
Vil. Estudio del Use de Dolomita en un Lecho Posterior al Gasificador 7,12
N0 Experimento





















35 40 45 50 55 60
comparado con el efecto de un sólido inerte.
VII. Estudio del Uso de Dolomita en un Lecho Posterior al Gasificador 7,13
Además de participar en la reacción gaseosa water-gas shift (que es muy
importante como se ha visto en la discusión del contenido del CO y CO2), el agua
reacciona:
- gasificando el coque presente en la superficie de la dolomita, que se produce por
craqueo térmico de los alquitranes:
HnCm —~ C +112+
C+H20tW2±CO
Ese craqueo térmico se produce a mayores velocidades en presencia de la dolomita,
apareciendo sobre la superficie de ésta, en estado estacionario, una fina capa de coque.
En experimentos en los que se trabajó con altas concentraciones de alquitranes a la
entrada del lecho de dolomita, ésta, al extraería, se mostraba totalmente ennegrecida
por la presencia de coque en el interior de su particula, ocupando toda su estructura
porosa.
- reformando los alquitranes: HnCm + H20 —> CO + H2 +... La extensión en que se
produce esta reacción en presencia de dolomita está por demostrar, ya que según
algunos autores que trabajan con moléculas puras, el vapor de agua inhibe la conversión
de alquitranes (Espenás, 1996). Además, si la reacción de reformado fuera importante,
la concentración de metano disminuida al menos un poco.
7.1.2.5 Poder calorífico del gas en base seca y en base húmeda
Debido a la variación en la composición del gas, el poder calorífico del gas
aumenta aproximadamente entre un 10 y un 16% (14% a ER=0.30), como se observa en
las frnuras 7.9 a y b. Este incremento se debe a que los alquitranes presentes en el gas se
convierten a gases más ligeros (112, CO, CH4...) que antes no se habían tenido en cuenta
para el cálculo del poder calorífico. Esto demuestra la ventaja de este método de
eliminación de alquitranes por conversión a gases, frente a otros métodos
convencionales de eliminación, ya que de esta manera se mejora la eficacia del proceso,
aprovechando el poder calorífico de los alquitranes.
De la figura 7.11 se deduce que el efecto de los cuatro tipos de dolomita sobre el
poder calorífico es muy similar.





x después del lecho
O o —antes del lecho
4
09
0,25 0,30 0,35 0,40 0,45
ER
ER


































0,20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,45
base húmeda (b), en el lecho de dolomita.












Figuras 7.10.- Comparación del efecto de cuatro dolomitas sobre el incremento del
poder calorífico inferior del gas en base seca.
7.1.2.6 Aproximación de la composición del gas al equilibrio.
La composición del gas de gasificación en base húmeda obtenido antes y
después del lecho de dolomita o inerte, obtenida a partir de la figura 7.3 para unas
condiciones determinadas (ER~O,3O; T18000C; T2c,j83O0C; h5=18%), se compara en
la tabla 7.2 con la composición de equilibrio teórica obtenida con el programa
ASPENP
1I~S para unas condiciones muy similares (ERO,30; T=8000C; h
5~=2O%). En la
tabla 7.2 se observa cómo la composición del gas se acerca a su equilibrio
termodinámico, sobre todo después del lecho de dolomita, que acelera las reacciones.
024 0,30 0,36 0,42
ER
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Tabla 7.2.- Composición del gas de gasificación (teórica, en equilibrio) vs.
composición del gas obtenido experimentalmente en condiciones similares,
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La curva de equilibrio de la reacción water-gas shift (Bridger and Chinchen,
¡970) y los valores obtenidos antes y después del lecho de dolomita para todos los
experimentos se muestra en la figura 7.11 en función de la temperatura media en el
centro de] lecho de dolomita.
Se observa claramente cómo la dolomita acerca la composición del gas al
equilibrio. Observando los puntos de la figura 7. 11 b que se encuentran por encima de
la curva de equilibrio shift, se deduce también que la reacción water-gas shift no es la
única que gobierna el estado de equilibrio. Efectivamente, en el gas existe aún una
elevada concentración de metano y otros hidrocarburos que teóricamente, según las
leyes termodinámicas, no deberían existir. La desaparición de estos hidrocarburos por
craqueo térmico o reformado, implica la formación hidrógeno y la eliminación de agua,
provocando un aumento de Kp~h~fl,.
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F¡guras 7.11.- Efecto del lecho de dolomita en la aproximación al equilibrio water-gas
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7.1.3. Rendimiento a alquitranes
En las figuras 7.12 a y b se muestra el efecto del lecho de dolomita sobre el
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7.2. CONVERSION DE ALQUITRANES
7.2.1. Efecto del tiempo de contacto
El caudal de gas aumenta a lo largo del lecho de dolomita incrementando la
velocidad superficial del gas (a lo largo del lecho). Por ello, en el presente trabajo se
utiliza un pseudo-ticnipo espacial en el lecho, definido como el peso del sólido
(calcinado en el caso de la dolomita) dividido por el caudal medio del gas (definición y
cálculo en capítulo 5). La conversión de alquitranes en función del tiempo espacial,
para tres dolomitas diferentes se muestra en la figura 7.13, separando los experimentos
realizados a temperaturas menores de 8100C y mayores de 8200C.
Según la figura 7.13, el orden de actividad para T>8200C es Chilehes > Norte>
Málaga. Este orden de actividad coincide con el orden de contenido en hierro. Cuanto
mayor es la cantidad de hierro en la dolomita, mayor parece ser su actividad a altas
temperaturas. En cambio, para T-<8100C, la actividad no parece seguir este orden. Esto
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La evolución de las conversiones con el tiempo espacial se muestran más
claramente en la tabla 7.3 para dos temperaturas que son aproximadamente las medias
de los experimentos que aparecen en la figura 7.13.
Tabla 7.3.- Grado de eliminación de los alquitranes sobre dolomitas a diferentes
pseudo-tiempos y velocidades espaciales.
r2 (kgh/m3) 0’045 0’050 0’055 0’060 0’065
SV(hh* 16000 14500 12800 11700 10600
Xaiq(%) T~8OO0C 65 70 74 78 81
Xaiq(%) Th8500C 80 87 92 94,5 95
*calculada en condiciones del reactor y en base húmeda
Estos valores de tiempo espacial equivalen a tiempos de residencia del gas en el
reactor de 0’25 a 0’45s, que son comparables con los resultados observados en
bibliografia. Por ejemplo, el VTT obtiene a T’~’8000C y 0’30s, conversiones del 80%
(Simelí et al., 1992).
7.2.2. Efecto dc la temperatura del lecho
La conversión de alquitranes a diferentes temperaturas del lecho se muestra en
la figura 7.14. Los experimentos se realizaron en las siguientes condiciones:
ERO.30±0.02;T
1 c = 800±10
0C y r’
2 = 0.060±0.005kg b/m
3.
Como referencia y para esas condiciones experimentales, para conseguir una
conversión del 90% es necesario una T
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Figura 7.14.- Conversión de alquitranes sobre cuatro diferentes dolomitas, en función
de la temperatura media del centro del lecho. (Experimentos realizados en las siguientes
condiciones: ER= O’30+O’02; Tic~ 800±100C;t’
2= O’060 + O’005 kg h/m
3).
Con el modelo cinético sencillo de Corella y colaboradores (Corella et al.,
1 996a, 1 996b), es fácil calcular una constante cinética aparente (ka) para la
eliminación de los alquitranes. Se supone primer orden respecto a los alquitranes (base
que podría ser modificada en un futuro próximo) y flujo pistón en el lecho de dolomita.




Los valores de k2,ap obtenidos se representan según gráficos de Arrhenius, en las figuras
7.15v 7.16 para las cuatro dolomitas.
En estas figuras se ha tenido muy en cuenta el error cometido tanto en el cálculo
de la conversión como en la temperatura medida. Cada experimento está representado
por un rectángulo, cuya base es el intervalo de temperatura del lecho y la altura es el
intervalo de Xaíq que se encuentra en las diferentes tomas de muestra de cada
experimento, con sus respectivos errores de medida. Cuando el lecho de dolomita
Huidiza de forma incipiente, el gradiente de temperatura correspondiente es menor y



























































0,60 0,84 0,88 1,00 1,04
Figura 7.15.- Gráficas de Arrhenius para las dolomitas Norte (a) y ChIches (b).




































0,84 0,88 0,92 1,00
Figura 7.16.- Gráficas de Arrhenius para las dolomitas Málaga (a) y Sevilla (b).
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En las figuras 7.15 y 7.16 se puede trazar una línea que se ajuste lo mejor
posible a los rectángulos. La relación ln k2,app~l/T2,c,av para las cuatro dolomitas se
muestra conjuntamente en la fl2ura 7. 17. A partir de ella, se obtienen los valores de la
energía aparente de activación y factor preexponencial que se muestran en la tabla 7.4.
Como la Eap es prácticamente la misma para todas las dolomitas, el factor
preexponencial es un buen indice de la actividad de la dolomita.

























































Figura 7.17.- Gráfico comparativo de Arrhenius de las cuatro dolomitas usadas.
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Los resultados mostrados en la figura 7. 17 y en la tabla 7.4 indican que la
actividad de las dolomitas en la eliminación de alquitranes es similar para todas las
dolomitas, pero no igual. La diferencia en valores de k028~, es de sólo un 20%. Este
valor es del mismo orden de magnitud que el error experimental debido sobre todo a la
no isotermicidad del lecho. Por tanto, la posible diferencia en actividad de las cuatro
dolomitas usadas tiene el mismo orden de magnitud que el posible error experimental.
Entoncgs, se puede concluir que el tipo u origen de dolomita (por supuesto, dentro del
intervalo que aquí se estudia) no afecta mucho en la actividad de la reacción de
elimación de alquitranes. Pudiera ser que las dolomitas probadas no presenten
diferencias suficientemente grandes para poder observar variaciones de actividad
química entre ellas. Sin embargo, de las tablas de composición química y estructura
porosa de las dolomitas (capitulo 4) se puede observar que según aumentan el contenido
de Fe,O-~ , el diámetro y el volumen de poro, el valor de k2,ap,o también aumenta.
VIII
EFECTO DE UNA CORRIENTE
DE AIRE SECUNDARIO
EN EL LECHO DE DOLOMITA
En el aflo 1 988 Mudge y colaboradores dieron a conocer el efecto positivo de
una inyección de aire en el lecho de catalizador de níquel (Mudge et al., 1988).
Beenackers propuso que la introducción de esta corriente en la zona inferior de un lecho
de dolomita debería producir también un efecto positivo para la eliminación de
alquitranes (aumento de la temperatura del lecho con las consiguientes mejoras en la
actividad del sólido catalítico), aunque pudiera disminuir el poder calorífico del gas
resultante (Beenackers et al., 1995).
En este capítulo se estudia el efecto que tiene la introducción de esta pequeña
corriente de aire (llamado aire secundario) en el lecho de dolomita, sobre la actividad
de ésta en la eliminación de alquitranes y sobre la composición final de los gases. Se
observa una importante mejora en la conversión de alquitranes y no se nota una
importante disminución del poder calorífico del gas.
VIII. Efecto de una Corriente de Aire Secundario en el Lecho de Dolomita 8.2
8.1. MÉTODO EXPERIMENTAL Y RESULTADOS OBTENIDOS
Para estudiar el efecto del aire secundario sobre la composición del gas y sobre
la conversión de alquitranes, se han realizado los experimentos 25, 29, 32, 39 y 42,
introduciendo una corriente de aire por la sonda central de presión, que llega al fondo
del segundo reactor (figura 71). En la tabla 8.1 se muestran algunas variables
importantes obtenidas en la realización de estos experimentos. Se añaden además los
resultados obtenidos en experimentos realizados en las mismas condiciones que los
anteriores pero sin la corriente de aire secundario, para poder estudiar mejor los efectos
de dicha corriente (experimentos 28, 31,38 y 41).
Las relaciones equivalentes en el lecho del gasificador de los experimentos 28 y
29 tienen el mismo valor (ER1=’O,34), ya que los caudales de biomasa y de aire
alimentados son iguales. Lo mismo ocurre con los experimentos 31 y 32 en los que para
ambos ER1=O,30. Entre ellos varia únicamente la relación equivalente de] segundo
reactor al introducir un caudal de aire, Qafr2, a la altura del lecho de piedras,
constituyendo a partir de ese momento un experimento nuevo y diferente.
El experimento 39 (con aire secundario) es continuación del 38 (sin aire
secundario). Durante la realización del experimento 38, parte del aire que se introducía
al gasiftcador se desvió hacia la zona inferior del lecho de dolomita. Por ello, aunque la
relación equivalente en el lecho del gasificador sea diferente en uno y otro experimento,
la relación equivalente global (ERg~,s~í= BR1 + FR2) es la misma para ambos. Lo mismo
ocurre para los experimentos 41 y 42, aunque aqui se experimentara con lecho inerte en
vez de dolomita.
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Tabla S.l.- Comparación de resultados obtenidos en experimentos realizados con y
sin aire secundario en la zona inferior del lecho de dolomita.
EXPERIMENTO 25 28 29 31 32 38 39 41 42
ETAPA DE GASIFICACIÓN
FR1 (lecho) ~ 1 0,34 0,34 0,30 0,30 0,28 0,23 0,31 0,26
Composición del gas a la salida en base húmeda (% VOI)íh
1 6,6 8,6 8,6 6,5 6.5 4,6 5,6 3,8 4,5
CO 14,2 14,5 14,5 14,6 14,6 13,4 15,0 12,4 13,6
CO, 11,1 ¡2,0 12,0 10,9 10,9 11,4 9,5 11,1 11,0
¡ CH4 . 2,6 2,7 2,7 3,6 3,6 3,5 4,6 2,9 3,5
C~H4 , 1,1 1,3 1,3 1,9 1,9 1,4 1,8 0,9 1,1
43,4 41,7 41,7 43,3 43,3 43,1 40,8 42,2 38,5
H,O 20,9 19,2 19,2 19,2 19,2 22,6 22,7 26,8 27,8
Catqi mg/Nm
3 10100 5302 5302 7200 7200 16500 27400 9800 13500
P.C.I.
13 MJ/Nm
3 5,3 5,6 5,6 6,2 6,2 5,6 6,8 4,9 5,8
~gas,I,h Nm3/kg~~ 2,46 2,60 2,60 2,30 2,30 2,15 1,84 2,32 2,07
~aíq,I ~kg¿af 24,8 13,8 13,8 16,5 16,5 35,4 50,5 22,8 28,0
LECHO DE DOLOMITA INERTE
DN DN DN DN DN
1,83 0,00 1,00 0,00 1,00
0,053 0,00 0,026 0,00 0,023
870 810 880 840 850
49 55 60 55 56
49 56 60 61 61
0,30 0,27 0,25 0,25 0,25
0,060 0,053 0,049 0,05 1 0,050
la salida en base húmeda (% vol),,h
10,4 17,0 15,7 16,2 14,6
12,0 12,9 11,3 15,8 14,0
11,4 14,0 14,3 16,7 17,1
2,4 2,8 2,6 3,3 3,1
0,7 1,1 1,1 1,9 1,9
43,3 41,1 41,7 38,9 39,5
19,7 11,1 13,4 7,1 9,8
180 870 150 850 405
4,9 5,8 5,5 6,5 6,2
2,47 2,65 2,60 2,59 2,55
0,4 2,3 0,4 2,2 1,0
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8.2. EFECTO DEL AIRE SECUNDARIO SOBRE LA TEMPERATURA DEL
LECHO DE DOLOMITA
En la figura 8.1 se muestra la evolución de la temperatura del lecho y pared,
medidas a una altura media del lecho, a lo largo de los experimentos 28 (sin aire
secundado y 29 (con aire secundario). Se observa el incremento casi instantáneo de la
temperatura del lecho, hasta igualarse con la de la pared, que también aumenta
ligeramente.
A pesar del sistema de control del horno eléctrico, que mantiene su punto de
consigna respecto a la temperatura del centro del lecho en 8500C, ésta se mantiene en
un valor superior o incluso sigue aumentando con el tiempo. Esto sólo se puede
explicar, asumiendo que el segundo reactor se autosostiene térmicamente, lo cual es
una mejora muy buena del proceso. (Hay que tener en cuenta que el estado estacionario
se alcanza aproximadamente una hora después de haber introducido el último cambio).
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Figura 8.1.- Efecto del aire secundario sobre e] perfil de temperaturas en el centro y
pared del segundo reactor (L
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En las figuras 8.2 a y b se muestran los perfiles longitudinales de temperatura
para varios experimentos con y sin aire secundario. El perfil a) se realizó durante los
experimentos 28-29 y el perfil b) para los experimentos 31-32. En ambos casos se
observa el incremento de temperatura esperado al introducir la corriente de aire
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Figura 8.2 a,b.- Efecto del aire secundario sobre los perfiles longitudinales de
temperatura.
—-y — con aire secundario (exp 31)
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En el primer caso (a), al introducir el aire secundario, la temperatura se hace
constante a lo largo de todo el lecho. Esto se explica suponiendo que el lecho ha
alcanzado un régimen de fluidización incipiente al aumentar algo el caudal de gas. En
la tabla 8. 1 se puede ver el aumento en la velocidad superficial leí lecho, superando
ligeramente la velocidad mínima de fluidización de la dolomita del norte (dp=l,6-2,0
mm). Además en la figura 8. 1 se ve que el gradiente transversal centro-pared
prácticamente desaparece. En el segundo caso (b), debido a la acción del sistema de
control, que mantiene el punto de consigna del principio, el horno ya no introduce toda
la potencia que era necesaria cuando no existía el aire secundario y por eso el perfil dc
temperatura cae hasta igualarse con el perfil que se obtenía sin aire secundario. En
ambos casos se observa que al comienzo del lecho la temperatura es mayor con aire
secundario ya que éste al atravesar el lecho, entra precalentado a 8000C.
8.3. EFECTO SOBRE LA COMPOSICIÓN DEL GAS Y EL PODER
CALORIFICO.
En la figura 8.3a se muestra la composición del gas antes y después del lecho de
dolomita para dos experimentos (31 y 32) realizados en las mismas condiciones de
gasificación (igual relación equivalente en el lecho del gasificador, ER
1=O,30), pero con
la diferencia de que en el experimento 32 se introdujo un caudal de aire al lecho de
dolomita de 1 llmin, lo que equivale a una ER2 = 0,023. Por tanto sus relaciones
equivalentes globales son diferentes. En la fuzura 8.3b se muestra un caso parecido pero
en el que parte del gas que se introducia al gasificador es desviado hacia el lecho de
dolomita. Por tanto, la relación equivalente en el gasificador es diferente, pero la global
es la misma para ambos casos.
En el caso a) es evidente que la concentración de gases antes del lecho de
dolomita es exactamente igual para ambos experimentos. Después del lecho, en el
experimento 31 se producen las variaciones esperadas en los diferentes componentes: el
H2 aumenta, el CO y CO2 evolucionan hacia el equilibrio de la reacción water-gas shift
(CO + H20? CO2 + 1-12) y el H20 y N2 disminuyen. La introducción de aire secundario
hace que las concentraciones finales de H2 y CO no sean tan altas, que el contenido de
H20 y N2 decrezca notablemente menos y que el CO2 aumente aun mas. Estos
resultados del efecto del aire secundario sobre la composición del gas son negativos,









puesto que el poder calorífico obtenido al final es menor que sin el aire secundario
(columnas 1 y 2 de la figura 8.5)
.
Figuras 8.3 a, b.- Composición del gas antes y después del lecho de dolomita,
comparando resultados con y sin aire secundario: a) ER1(3]ftER1(32), ER~o¡,ai(31)*
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Esta conclusión no es la definitiva, puesto que los resultados obtenidos en la
figura 8. 3a no son totalmente comparables al ser diferentes las relaciones equivalentes
globales. En cambio, de los experimentos representados en la figura 8.3b, que sí
presentan la misma ERgíow, comparando su composición del gas a la salida del lecho de
dolomita, se puede deducir que:
1- el contenido en metano y etileno no se ve modificado por el uso de aire secundario ya
que, aunque en la etapa de la dolomita su conversión sea mayor con aire secundario, su
concentración a la salida de la etapa de gasificación era mayor.
2- al CO le ocurre algo similar, obteniéndose la misma concentración con y sin aire sec.
3- aunque el incremento de hidrógeno producido en el lecho de dolomita sea menor con
aire secundario, su concentración a la salida es igual o superior a la que se obtuvo sin
aire secundario, porque se produjo más en el gasificador.
Esta última conclusión se observa claramente en la fi2ura 8.4, donde se
comparan estos resultados con otros obtenidos en los otros experimentos a diferentes
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Figura 8.4.- Comparación del efecto del lecho de dolomita con y sin aire secundario




ER~~~,(29)= 0,37 ER~(42)= 0,32
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A partir de las tres conclusiones anteriores se puede deducir que el contenido
energético del gas no se reduce con la introducción de aire secundario sino que, como
se muestra en la figura 8.5, aumenta ligeramente.
Otra conclusión que se deduce de la figura &3b y de la tabla 8.1 es que el
descenso del contenido en I~12O no es tan grande cuando se introduce aire secundario.
Esto se debe en principio a la competencia que aparece ahora entre el 02 y el l~I2O para
destruir o reformar los alquitranes y para oxidar o gasificar el coque formado durante el
craqueo térmico de los hidrocarburos.
También y por último, se observa que el rendimiento a gas se incrementa
considerablemente (tabla 8.1) con el simple hecho de introducir parte del aire primario
al lecho de dolomita. En cifras, para el experimento 38 (sin aire secundario) el
rendimiento a gas era de 2,26 Nm3 por kg de biomasa daf alimentado y en el 39 (con
aire secundario) fue de 2,57 en las mismas unidades. Es decir, un 12% de incremento,
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Figura 8.5.- Comparación del efecto del lecho de dolomita
sobre el poder calorífico del gas calculado en base seca.
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8.4. EFECTO SOBRE EL RENDIMIENTO O CONVERSIÓN DE
ALQUITRANES.
Tanto en la tabla S.l como con la figura 8.6 se comprueba que la conversión de
los alquitranes con dolomita es mucho mayor si además se introduce aire en su lecho.
En la figura 8.6 se ha graficado el rendimiento a alquitranes para varios experimentos
antes y después del lecho de dolomita. El rendimiento a alquitranes se define como los
gramos de alquitranes producidos por kilogramo de biomasa introducida al gasificador.
Para experimentos con igual rendimiento de alquitranes en el gasificador (exp.
28-29 o 31-32), la inyección en el lecho de dolomita de una cantidad equivalente al 10-
15% del aire primario, redundó en un importante descenso del rendimiento a
alquitranes del proceso.
La 33 serie de la figura 8.6 muestra [os rendimientos a alquitranes de dos
experimentos realizados con igual ERgi¡st,aí pero diferente concentración de alquitranes a
la entrada. En este caso se había desviado un 17% del caudal primario hacia el lecho de
dolomita. Se redujo desde 50 hasta 2 ga¡¿kgbío,nasa el rendimiento a alquitranes, mientras
que sin aire secundario, este valor se redujo “sólo” desde 35,4 hasta 8,4 gaíq/kgbiomasa.
Según la gráfica anterior, un lecho de sólido inerte trabajando con aire
secundario en él, sería más eficaz que la dolomita sin aire secundario. Esto no es cierto,
ya que el tiempo espacial (en kg.hi’m3) para el lecho inerte fue más del doble que para el
lecho de dolomita. Sería necesario pues tener en cuenta todas las variables
conjuntamente para poder realizar una comparación leal. Esto se consigue calculando la
constante cinética como se verá a contínuacion.
En la tabla 8.2 se han calculado los valores de la constante cinética para la
eliminación de alquitranes, a partir de los valores de conversión y tiempo espacial,
suponiendo orden de reacción igual a 1.
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Tabla 8.2.- Cálculo de la constante cinética de eliminación de alquitranes sobre























































































28-29 31-32 38-39 41-42
ERgio~i(28)= 0,34 ER1~1(3I)= 0,30 ER81~1(38)= 0,28 ER10~(41)= 0,31
ERgt¡st,~i(29)= 0,37 ERgiot,a¡(
32)= 0,32 ERg¡,,t,a¡(39)= 0,28 ER~
1(42)= 0,32
Experimento
Figura 8.6.- Efecto del lecho de dolomita con aire secundario sobre el rendimiento a
alquitranes.
VIII. Efecto de una Corriente de Aire Secundario en el I.echo de Dolomita 8.12
Llevando los valores de la tabla 8.5 a una gráfica de Arrhenius, se crea la fiRura
8.7. Sobre ella se han trazado las cuatro líneas que corresponden a los ajustes obtenidos
para las cuatro dolomitas estudiadas en el capitulo anterior, para el mismo proceso de
gasificación de biomasa con aire.
Ajustando a una línea recta los cuatro puntos obtenidos con el lecho de dolomita
con aire secundario (finura 8.8), se obtienen los siguientes valores para la energía de





Recalculando k0 para una Eaap=100, que es el valor correspondiente a las otras
cuatro lineas de la figura 8.7, se obtiene que lc~=l ,70. 106 m
3(b.h.),T
2cm / kgih. Este valor














Figura 8.7.- Representación en gráfico de Arrhenius de los experimentos realizados con
aire secundario en comparación con otros resultados obtenidos con diferentes tipos de





























Figura 8.8.- Representación y cálculo
experimentos realizados con dolomitas
9,OXIO
de los parámetros de Arrhenius para los cuatro
con aire secundario.





nV(b.b.), T2s,m ¡ kg.b
1,80 + 0.10Dolomitas con aire secundario










EMPLEO DE CATALIZADORES DE Ni
PARA LA DEPURACIÓN TOTAL DEL GAS
En la introducción a esta memoria se hizo referencia a la aplicación de
catalizadores comerciales de reformado de hidrocarburos, basados en Ni, a la
depuración y mejora de la calidad de gases provenientes de gasificadores de biomasa.
En el capitulo LV se analizaron los ocho catalizadores comerciales diferentes que se han
probado en este trabajo y las diferencias existentes entre ellos. Al caracterizarlos se
observó cómo los ocho catalizadores se pueden dividir en dos grupos bien
diferenciados: 10) catalizadores de reformado de hidrocarburos ligeros y 20)
catalizadores de refonnado de hidrocarburos de alto peso molecular. En este capítulo se
estudiará a fondo las diferencias existentes en actividad no sólo entre estos dos grupos,
sino de cada catalizador en particular. Se hará más énfasis en los catalizadores del
segundo grupo ya que, como aquí se demuestra, son más efectivos en la destrucción de
alquitranes.
Se evalúa el rendimiento y la calidad del gas que se obtiene, el rendimiento a
alquitranes y las condiciones operacionales (tiempo de contacto y temperatura)
necesarias y óptimas para su mayor conversión. Al estudiar el efecto de la temperatura
se calculan los dos parámetros de la ecuación de Arrhenius para comparar entre silos
cuatro catalizadores más activos.
En un trabajo anterior a éste (realizado por el mismo grupo de investigación
dirigido por el Prof J. Corella, y que sirvió de base para la tesis doctoral de Jan
Narváez), se estudió a fondo la aplicación a este proceso del catalizador BASF G1-25 5.
Por ello este catalizador cae ahora fuera del presente trabajo. Sólo se le mencionará a
efectos comparativos.
IX. Emoleo de Catalizadores de Ni nara la Denuración Total del Gas 9.2
Los diferentes tipos de catalizadores que se han probado se han usado en un
reactor de 4 cm de diámetro interno. La corriente de gas generada en el gasificador, con
alto contenido en alquitranes y purificada parcialmente en el reactor de dolomita, entra
por la zona inferior del reactor catalítico. En su zona inferior se coloca un lecho inerte
de piedras silíceas de dp = 5-10 mm. Este lecho inerte precalienta el gas hasta una
temperatura de aproximadamente 6000C, a partir de la cual el catalizador comienza a
ser activo (Ellig et al., 1985; Narváez et al., 1996). El reactor se calienta externamente
con un horno eléctrico que abarca todo el lecho, desde la campana borboteadora hasta
el final del lecho-comienzo del freeboard.
Como se puede observar comparando los valores de ur,,~ y u
35 (tablas de
condiciones experimentales, capítulo VI), en casi todos los experimentos se ha
trabajado a velocidades superficiales ligeramente superiores a la de mínima
fluidización. La experiencia obtenida durante los primeros experimentos con el
catalizador BASF 01-25 5 (Narváez el al, 1996), indicó que no existían problemas
operacionales ni de erosión del catalizador a regimenes de fluidización incipiente y que
de esta manera se reducían o eliminaban los enormes gradientes de temperatura que se
producían en el lecho. La figura 9.1 muestra la evolución de la temperatura del centro y
pared del reactor a lo largo del experimento 63. Se observa una muy pequeña diferencia
de temperatura, de 5-8
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Figura 9.1.- Temperaturas del centro y pared (L
3=0) durante el experimento 63.
IX. Emoleo de Catalizadores de Ni Dara Ja Devuración Total del Gas 9.3
9.1. DISTRIBUCIÓN DE PRODUCTOS
El gas que entra en el lecho del catalizador de Ni se modifica tanto en volúmen
como en composición.
9.1.1. Rendimiento a gas
La figura 9.2 muestra el efecto sobre el rendimiento a gas de los siete
catalizadores de Ni estudiados. El rendimiento a gas se expresa como los metros
cúbicos de gas producidos (base húmeda y en condiciones normales) por kilogramo de
serrín seco y libre de cenizas que se alimenta al gasificador. La línea continua es un
ajuste polinómico de 20 grado de los valores a la entrada del lecho catalítico (o lo que es
lo mismo, a la salida del lecho de dolomita anterior. Se observa un incremento del
rendimiento a gas bastante más alto para los catalizadores de reformado de naftas
(representados con líneas discontinuas además de puntos), que con los catalizadores de
reformado de hidrocarburos ligeros (Topsoe RKS-l) o metano (¡bICI CL 1-9-061 y ¡CI
57-3). También se comprueba que el lecho de arena silícea o “inerte” apenas modifica
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Figura 9.2.- Rendimiento a gas a la entrada y salida del lecho catalítico para diferentes
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IX. Fn,nlen de Catalizadores de Ni ¡jara la Denuración Total del Gas. 9.4
9.1.2. Composición dcl ~as
La composición del gas a la entrada y salida del lecho catalítico se representa en
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entrada (a) y salida (b) del lecho catalítico.
IX. Emuleo de Catalizadores de Ni nara la Denuracián Total del Gas.. 9.5
La composición del gas sufre modificaciones muy importantes que merecen ser
estudiadas componente a componente.
9.1.2.1 Contenido en 112
El incremento producido en la concentración de hidrógeno se muestra en la
fuzura 9.4 en función de la relación equivalente. Esta aumento se debe a las reacciones
de reformado de los hidrocarburos presentes en el gas: metano, etileno, etano, acetileno,
naftaleno y benceno principalmente.
El reformado ocurre principalmente con vapor de agua, aunque también es muy
importante el reformado seco (con dióxido de carbono).
9.1.2.2 Contenido en CO y CO2











Figura 9.4.- Efecto del lecho catalítico sobre la concentración de hidrógeno (b.h3, en
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Figura 9.5.- Concentración de CO a la entrada y salida del lecho catalítico en función


































de la relación equivalente del gasificador.
IX. Empleo de Catalizadores de Ni ¡jara taDenuración Total del Gas 9-7
En las figuras 9.5 y 9.6 se observa que el contenido en CO aumenta y que la
concentración del CO2 disminuye- Estas variaciones se deben principalmente a la
reacción de reformado seco (CO2) de los hidrocarburos y a la reacción de Boudouart, ya
que ambas consumen dióxido de carbono y producen monóxido. Se observa que el
aumento en monóxido es bastante mayor que la disminución de dióxido, lo cual
concuerda con la estequiometría de las reacciones anteriores.
En la fiaura 9.7, en la que se ha representado el efecto medio del catalizador de
níquel sobre cada uno de los componentes del gas para diferentes relaciones














Figura 9.7.- Variación producida en el lecho catalítico de la concentración de cuatro
componentes del gas tomando ajustes polinómicos de los puntos experimentales, en
función de la relación equivalente en el gasificador.
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9.1.2.3 Efecto del vapor de agua y del equilibrio shift en la composición del gas
En la figura 9.7 se observa que el contenido en vapor de agua disminuye mucho
en el lecho de catalizador de Ni debido a la reacción de reformado de los hidrocarburos.
Esto no ocurre cuando se coloca un lecho inerte (fuzura 9.8). Tampoco disminuye su
concentración cuando ésta ya es muy baja y la concentración de hidrógeno es elevada.
Esto se da sobre todo a bajas relaciones equivalentes. De esto último se deduce la
importancia de la reacción water-gas shift en presencia del catalizador de Ni.
A la salida del lecho guarda, la constante de equilibrio de la reacción shift a
8000C y a una ER1=’O’30, es ya muy próxima a su valor teórico, que es Kwl como se
ha visto en el capítulo 7. Este valor, a la salida del reactor catalítico, es de 1 ‘06 para
790
0C y ERíÉ=0’30. Coincide exactamente con el valor teórico de equilibrio. Es decir, a
pesar de ocurrir innumerables reacciones en el lecho catalítico, la concentración de los
gases se sigue aproximando al equilibrio de la reacción shift. Es por tanto esta reacción








Figura 9.8.- Efecto de tres catalizadores diferentes sobre el vapor de agua, en
comparación con el efecto de un lecho inerte.
o
=9
IX. Empleo de Catalizadores de Ni nara la Depuración Total del Gas 9.9
9.1.2.4 Contenido en CH4
La variación de concentración de metano se muestra en la figura 9.9. El
reformado de metano es claramente superior a su formación por reformado de otros
hidrocarburos más pesados.
Se esperaba una mayor eficacia en la eliminación de este compuesto debido a la
alta actividad de los catalizadores de niquel. Se ha demostrado, sin embargo, que los
tiempos espaciales utilizados no son suficientemente altos para reformarlo
completamente, aunque si los sean para la destrucción casi tota] de los alquitranes. Se
observó que un ligero aumento en el tiempo de residencia del gas provoca un
considerable aumento en la conversión del metano. Esto es evidente, ya que su
formación a partir del reformado de otros hidrocarburos más pesados disminuye









Figura 9.9.- Concentración de CH4 a la entrada y salida del lecho catalítico, en función
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- IX. Empleo de Catalizadores de Ni para la Depuración Total del Gas 9.1
!
En la gráfica anterior se observa el error que se comete en los cálculos y en
algunos resultados finales cuando se trabaja en base seca. Según la figura 9.10 a, el
poder calorífico del gas a la salida del catalizador para ER bajas disminuye respecto a la
entrada. Esto es imposible. El error está en que no se ha tenido en cuenta que la
humedad del gas disminuye mucho en el lecho catalítico a costa de un aumento en la
concentración de los otros gases.
Teniendo en cuenta la figura 9. 10 b, se observan incrementos del poder
calorífico de un 3 a un 16% dependiendo de la relación equivalente.
9.1.2.6 Aproximación de la composición del gas al equilibrio.
La tabla 9.1 compara la composición del gas de gasificación en base húmeda
obtenido a lo largo de toda la instalación para unas condiciones experimentales
concretas (ERO,30; Tg~’8000C; T2,~~~8300C; T3,c,,,j~7900C; h5A 8%), con la




0 o). Se observa la tendencia continua de la composición del gas al
equilibrio.
Tabla 9.1.- Composición teórica de equilibrio del gas de gasificación, comparada con
la composición del gas obtenido experimentalmente en condiciones similares.
%vol EXPERIMENTAL A LA SALIDA DEL TEÓRICA
(base húmeda) gasificador lecho de lecho de (ASPEN~’~)
dolomita catalizador
6,4 13,0 16.6 16,0
CO 12,7 13,0 16.1 15,6
CO
2 12,2 13.7 13.6 12,9
CfI4 3,0 3,0 2.7 1,9
C2114 1,4 1,1 0.43 0,41
43,4 41,8 37.6 40,7
11z0 20,8 14,0 [32 12,0
IX. Empteo de Catalizadores de Ni nara la Denuración Total del Gas 9.12
9.2. CONVERSION DE ALQUITRANES
En el estudio de la conversión de alquitranes, las variables más influyentes
aparte del tipo de catalizador empleado, han sido el tiempo espacial y la temperatura
del ¡echo.
9.2.1. Efecto del tiempo espacial
La conversión de alquitranes en función del tiempo espacial para los diferentes
catalizadores usados se representa en la figura 9.11. La relativa dispersión de puntos
que se observa, incluso para los catalizadores de características similares, se debe a las
distintas condiciones operacionales que corresponden a cada punto. Efectivamente, el
intervalo de temperatura que recoge esta figura oscila desde 660 a 8500C.
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Figura 9.11.- Efecto del tiempo espacial en la conversión de alquitranes sobre diversos



































IX. Emnleo de flntaIi7srInre~ de Ni para la Denuración Total del Gas 9.13
Los puntos del catalizador BASF G 1-50 que presentan una conversión parecida
a los catalizadores de reformado de gas natural (es decir, muy baja) han sido realizados
en unas condiciones de operación totalmente diferentes al resto de experimentos. En
estos experimentos, la concentración de vapor de agua en el gas era tan baja que su
relación H20/C era muy inferior a la necesaria para su buen funcionamiento. Para estos
experimentos se trabajó con una relación H20/C < 1 ‘1, mientras que para el resto, la
misma relación oscilaba entre 2’0 y 6’ 1. Como se indicó en el capitulo 4, sobre la
caracterización de los catalizadores, el valor requerido para su buen funcionamiento es
de 2 a 3’5. Valores por encima de 3’5 no mejoran necesariamente el rendimiento del
catalizador.
9.2.3. Efecto de la temperatura del lecho
El efecto de la temperatura del lecho sobre la conversión de alquitranes para
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‘3,C (0C)Figura 9.12.- Efecto de la temperatura del lecho en la conversión de alquitranes sobre
diversos catalizadores de níquel usados a diferentes tiempos espaciales (0’014-0’040
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9.3.- CINÉTICA DE ELIMINACIÓN DE ALQUITRANES
9.3.1. Cálculo de la constante cinética
Los valores de las constantes cinéticas aparentes para la eliminación
alquitranes se muestran en la tabla 9.2, con tres unidades diferentes.
Tabla 9.2.- Constantes cinéticas de eliminación de alquitranes.
































































































































































































































































































































































IX. Emoleo de Catalizadores.de Ni nara laDenuración Total del Gas 9.15
Las constantes cinéticas indicadas en la tabla 9.2 se calcularon con el mismo
método utilizado en el capitulo 7 para las dolomitas. Se han tabulado los valores de la
constante en base seca y en base húmeda. Se observan diferencias notables entre estas
dos bases de cálculo que pueden inducir a errores importantes en cálculos posteriores.
Utilizar datos de constantes calculados en base seca es un error, ya que no se tiene en
cuenta el caudal de gas real que atraviesa el lecho catalítico. El valor de la constante
cinética que se obtiene puede ser bastante menor si el contenido en vapor de agua es
elevado. Por ejemplo, en el experimento 36, con un contenido de agua del 17’8% en
volúmen, se obtiene un valor de la constante en base húmeda de 74 y de 61 en base
seca.
Para evitar errores de este tipo se dicidió estandarizar, entre los socios del
proyecto europeo en que se englobaeste trabajo, el cálculo de la constante cinética a las
condiciones reales del reactor (temperatura y presión del lecho) y en base húmeda.
9.3.2. Relación de la superficie específica con la actividad deJ catalizador
De las figuras 9.11 y 9.12 se deduce que los tres catalizadores usados de
reformado de metano (ICI 57-3, UCI C-l 1-9-061 y TOPSOE RKS-1) son mucho menos
activos que los cuatro restantes.
Teniendo en cuenta la caracterización de catalizadores presentada en el capítulo
4, los catalizadores TOPSOE RKS-l y TOPSOE R-67 presentan igual composición y
distinta estructura porosa. Por tanto, la diferencia de actividad tan 2rande entre estos
dos catalizadores radica en la estructura Dorosa. Esta conclusión se saca también con el
resto de los catalizadores, dividiéndolos definitivamente en dos grupos bien
diferenciados:
- catalizadores buenos: ICJ 46-1, BASF 01-50, TOPSOE R-67 y BASF 01-25/1
- catalizadores “peores~~: ICI 57-3, UCI Cl 1-9-061 y TOPSOE RKS-1
Según la tabla 4.5, los mejores catalizadores tienen una superficie B.E.T. mucho
mayor (16’2-19’9 m2¡g) que los catalizadores “malos” (2’9-6’8 m2/g). El diámetro de
poro para los primeros es mucho menor (200-490k) que para los segundos (1000-
3200k). El volúmen total de poro es similar para ambos grupos. Por tanto, la actividad
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de estos catalizadores es mayor cuando su superficie específica es más grande, lo que se
consigue por tener tamaños de poro más pequeños.
De las figuras 9.11 y 9.12 se deduce también que el TOPSOE RKS-1 es el más
activo de los tres catalizadores “malos”. Esto concuerda de nuevo con las estructuras
porosas de los tres catalizadores: el RKS-l presenta tamaños de poro menores
generando una superficie específica que es más del doble que la de los otros
catalizadores “malos”.
9.3.3. Estudio comparativo de la actividad de los catalizadores de reformado de
naftas.
Centrando la atención en el grupo de catalizadores que han dado mejores
resultados, se observa que en la tabla aparecen valores de la constante cinética (ya
siempre referida a las condiciones reales del reactor) muy dispares- Estos oscilan desde
74 hasta 300 m3/kg.h, aunque la mayoría de las constantes se sitúan en valores entre 200
y 300 m3/kg.h.
Los valores de constantes cinéticas por debajo de 200 m3/kg.h son pocos y
corresponden a experimentos realizados en condiciones especiales (sobre todo en las
etapas anteriores al reactor catalítico).
Por ejemplo, el experimento 39 se realizó introduciendo aire secundario en el
lecho de dolomita anterior al catalítico, obteniéndose allí una alta conversión de
hidrocarburos. Esto hace que los alquitranes que entran al reactor catalítico son los más
estables y dificiles de convertir. Por ello, la conversión y por tanto la constante cinética
de este experimento es más baja de lo normal.
En los experimentos 41, 42 y 43, al no existir lecho guarda con dolomita, se
preveía una concentración de alquitranes muy alta y se empleó mucha más cantidad de
catalizador del normal, trabajando el reactor catalítico con tiempos espaciales
demasiado altos (0’043-0’053 kgh/m3).
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Por último, los experimentos 44, 45, 46 y 61 se hicieron con relaciones H2OIC a
la entrada del reactor catalítico menores de 1’1, cuando los catalizadores de reformado
de hidrocarburos han de trabajar con relaciones H20/C entre 2’5 y 4.
Todos estos factores se han tenido en cuenta en el estudio cinético que sigue a
continuación, graficando conjuntamente sólo aquellos experimentos realizados en
condiciones simijares.
En la figura 9.13 se muestra la representación de Arrhenius para los cuatro
catalizadores comparados. Se observa claramente el efecto de la relación H20/C
mencionado anteriormente. De esta figura se deduce ya una tendencia u orientación de
los puntos situados en el intervalo superior de H20/C. Esta “tendencia” daría un valor
de energía de activación de 40 kJ/mol.
¡ ¡ ¡
0,90 0,92 0,94
• ¡ • ¡ • ¡ • 1 • ¡
0,96 0,98 1,00 1,02 1,04 1,06 1,08
Figura 9.13.- Representación de Arrhenius para la reacción de eliminación de
alquitranes sobre catalizadores comerciales de reformado de naftas, para dos intervalos
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9.3.3.1 Cálculo de los parámetros de Arrhenius para cada catalizador
Mostrando por separado, en diversas representaciones de Arrhenius, los puntos
correspondientes a cada catalizador, se obtienen las figuras 9.14,9.15,9.16,9.17 y 9.18.
En ellas se ha dibujado en vez de puntos unos cuadrados, cuya base es el error cometido
al dar un valor de temperatura al lecho catalítico y la altura es el error cometido en el
cálculo de la constante cinética. Los rectángulos con una base muy estrecha
corresponden a experimentos realizados en régimen de lecho fluidizado. El resto son
experimentos realizados en lecho fijo. El rectángulo tendrá una altura mayor o menor
dependiendo principalmente del número de toma de muestras de alquitranes recogidas y
analizadas en cada experimento y de si el resultado de los análisis de las mismas es más
o menos coincidente,
La figura 9.14 corresponde al catalizador ICI 46-1, con el que se hizo una mayor
cantidad de experimentos y a temperaturas bastante dispares. Se pueden trazar muchas
líneas para calcular la energía de activación, pero la línea que mejor se ajusta a los
puntos corresponde a valor de Energía de Activación de 30 kJ¡mol y a un factor









Eaap = 30+1-12 Id/mol aire secundario
5,3— en lecho guarda
¡ K,~, = flOOO+f-l000 m3ñ~gb sin lecho
guarda
5,2- • • •
0,88 0,90 0,92 0,94 0,96 0,98 1,00
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Figura 9.14.- Representación de Arrhenius para el catalizador ICI 46-1.
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Figura 9.16.- Representación de Arrhenius para el catalizador TOPSOE R-67.
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0,94
lOOO/T3~ (11K)









Figura 9.18.- Representación de Arrhenius para el catalizador BASF 61-50
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En la tabla 93 se muestran los parámetros de la ecuación de Arrhenius que se
calculan a partir de las rectas que mejor se ajustaron a los puntos de las figuras
anteriores. Estas líneas se grafican conjuntamente obteniéndose la figura 9.19. Se
observa que los catalizadores [Cl 46-1 y BASF U 1-50 actúan de manera muy parecida
disminuyendo la energía de activación de la reacción de eliminación de alquitranes
hasta un valor aproximado de 30 kJ/mol.
Tabla 9.3.- Parámetros de la ecuación de Arrhenius para la reacción













Figura 9.19.- Representación de
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En cuanto al factor preexponencial, el catalizador BASF 0 1-50 resulta algo más
activo que el ICI 46-1 - En el capítulo 4, al caracterizar estos sólidos, se observó que
tanto su composición química como las gráficas de su estructura porosa eran tan
parecidas que podría haber sido el mismo catalizador. La única diferencia
aparentemente importante entre ellos es que el ICI es un catalizador impregnado y el
BASF homogéneo. Por otro lado, el porcentaje en peso de Ni del catalizador de ICI es
algo mayor (22%) que el de BASF (20%), lo cual le favorece, ya que aumenta el
número de choques y por tanto el valor de kap,o deberia ser mayor. En cambio hay un
detalle de procesado que hay que tener en cuenta. Ambos catalizadores han sido usados
después de ser triturados hasta un tamaño entre 1 y 1 ‘6 mm. Esto favorece como
veremos a continuación al catalizador homogéneo, en este caso al BASF 0 1-50.
Como se vio en el Capitulo 4, un catalizador homogéneo mantiene la misma
concentración de metal activo en toda su superficie (externa e interna). En cambio, en
un catalizador impregnado, esta concentración que en su superficie externa puede ser
muy alta, va disminuyendo al profundizar en su interior. Entonces, la concentración de
metal activo para el ICJ 46-1 no es de 22% en la superficie externa que expone después
de ser triturado, sino que oscila entre valores que pueden ser de 35 y 10%
aproximadamente.
Además, la actividad de un catalizador no es proporcional al contenido en Ni.
Por tanto, aunque haya parte de superficie que ofrezca un contenido superior al 30% en
Ni, su actividad no es 1 ‘5 veces mayor que la del catalizador BASF que presenta
homogéneamente un 20%. Pero en cambio, la actividad de una superficie con 10% en
Ni, sí puede ser dos veces inferior a una superficie con un 20% en el mismo metal. Esto
se ve claramente en la tabla 9.4 en la cual se presenta la conversión frente al contenido
en Ni del catalizador (Twigg, 1989).
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Tabla 9.4. Conversión de metano en fi>nción del contenido en níquel






Alimentación : metano y vapor de agua (H20/C = 3’0)
Temperatura: entrada 4500(2, salida 6000(2
Presión : 26 bar
Velocidad espacial (metano + vapor): 35000W1
Respecto a los otros dos catalizadores, también se asemeja su comportamiento
aunque no se encuentra ningún parecido en su estructura porosa (el volúmen total de
poro es muy diferente) y menos en su composición quimica. El catalizador TOPSOE
tiene un 15% de Ni soportado en MgAI
2O4 y el BASF un 25% soportado en alúmina con
algo de óxido de calcio y de silicio. En cambio se sabe que ambos catalizadores se
comercializan para el mismo proceso: reformado de hidrocarburos ligeros con bajo
contenido en hidrocarburos pesados (datos de catálogo BASF y TOPSOE).
Para comparar la actividad de los cuatro catalizadores, la figura 9.20 muestra un
ajuste de los datos para un valor común de Eaap= 40 kJ/mol. Los resultados de ko,ap se
muestran en la tabla 9.5
.




3,bh, ‘3c /kg h)
BASF GI-50 40 23460
1(2146-1 40 23100
BASF GI-25/l 40 22800
TOPSOE R-67 40 22300
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Figura 9.20.- Gráfica de Arrhenius comparando la actividad de los catalizadores.
xCONCLUSIONES
1.- Los sistemas de depuración catalítica de gases de salida en caliente usando dolomitas
y catalizadores de reformado con vapor, aplicados a la gasificación de biomasa,
hacen que esta gasificación sea
• factible para la producción eléctrica
• más eficaz desde el punto de vista energético
• favorable desde el punto de vista medioambiental
X. 1 Resvecto al uso de dolomitas
:
2.- Un lecho de dolomita calcinada operando a altas temperaturas (80O~900oC) modifica
favorablemente la composición y calidad del gas, su poder calorífico y el rendimiento
a gas- Esto se debe tanto al efecto catalítico de la dolomita, como también a un efecto
térmico. A 8500(2, las variaciones en el gas, producido a una ER#Y30 y
TgasificaciónSOO0C, son las siguientes:
variable lecho de dolomita calcinada lecho “inerte” (arena silícea)
(base húmeda) (efecto térmico y catalítico) (efecto térmico)
contenido de H
2 aumenta 7 %vol aumenta 1’6 %vol
CO aumenta 0’3 “ disminuye O’?
(202 aumenta 1’5 “ aumenta 1’3
CI-h disminuye 0,1 “ disminuye 0’2
“ C2H4 disminuye 0’3 “ disminuye 0’6
H20 disminuye 7 “ disminuye 0’5-1’5”
poder calorifico mf. aumenta 0’8 MJ/Nm3 aumenta 0’2 MJ/Nm3
rendimiento a gas aumenta 0’3 Nm3/kg
45í’ aumenta 0’1 Nm
3/kgd.f
X. Conclusiones 10.2
3,-La dolomita calcinada (CaO-MgO) interviene principalmente en las siguientes
reacciones:
• reformado con vapor de los alquitranes.
•gasif¡cación con vapor del coque depositado sobre la superficie de la dolomita
y generado en el craqueo térmico de los hidrocarburos. Esta reacción regenera
la superficie del sólido.
• water-gas shift, en la dirección de formación de hidrógeno y dióxido de
carbono. Se alcanza una concentración de gases muy próxima a la del
equilibrio, que no se consigue con el efecto térmico de un sólido
catalíticamente inerte como la arena silícea.
4-En la conversión (eliminación) de alquitranes en este proceso, el efecto térmico es casi
tan importante como el efecto catalítico de la dolomita. Con ER’0’30 y una
temperatura del lecho de 8500(2, la concentración de alquitranes se modifica:
• desde 7 g/Nm3 hasta 3 g/Nm3 por efecto térmico con arena silícea y
7 g/Nm3 “ 0’? g/Nm3 “ “ “y efecto catalítico conjunto
de la dolomita.
5.-Las variables que afectan principalmente a la conversión de alquitranes con dolomita
son la temperatura y el tiempo de contacto gas-sólido. Los valores aconsejados para
estas variables son:
• tiempo espacial — 0’070 kg.h ¡ m3
• temperatura del lecho = 8500(2
6.- Los valores de la constante cinética aparente de eliminación de alquitranes para estos
valores oscilan entre 35 y 45 m3(b.h.),Tulkg.h, (dependiendo del tipo de dolomita).
7.-Existen pequeñas diferencias de actividad entre las cuatro dolomitas estudiadas. Estas
diferencias son del mismo orden de magnitud que el error experimental.
El orden de actividad de las dolomitas calcinadas es:
Norte> Chilches > Málaga> Sevilla
X. Conclusiones 10.3
8,-El valor de energía de activación aparente para las cuatro dolomitas usadas es de 100
±20 kJlmol. Los factores preexponenciales de la ecuación de Arrhenius oscilan entre
1’24 y 1~5 1.106 m3/kgh. Este factor preexponencial, índice de la actividad catalítica
de la dolomita calcinada, parece aumentar ligeramente con el contenido en Fe
2O3 en la
dolomita y con su tamaño de poro.
X.2 Resnecto a la introducción de aire secundario en el lecho de dolomita
:
9-La introducción de un aire secundario (aprox. el 10% de] aire primario) en la base del
lecho de dolomita produce un aumento de temperatura en dicho lecho tal, que en
algunos casos es posible alcanzar un estado térmicamente autosostenido. Es decir, un
estado en el que no es necesario suministrar externamente energía al reactor para
lograr mantener una temperatura de 8500(2 en el lecho.
10.-. Comparando experimentos realizados a igual relación equivalente global, se observa
que el poder calorífico del gas no se reduce a pesar de introducir aire secundario, sino
que se mantiene o incluso aumenta.
11 -El rendimiento a gas aumenta notablemente.
12-Se produce un importante aumento en la conversión de alquitranes, alcanzándose
valores de concentración tan bajos como 150 mgINm3. Este aumento en la conversión
de los alquitranes es la causa del aumento en el rendimiento y en el poder calorífico
del gas.
13-La actividad del lecho de dolomita se ve incrementada de un 20 a un 35%
aproximadamente. Con aire secundario ~ (T
2,j8SOÓq~ 55 m3/kg.h.
X.3 Respecto al uso de catalizadores comerciales de reformado con vapor
:
14-Un lecho con un catalizador comercial de reformado con vapor basado en níquel a
7900(2, modifica la composición de un gas (obtenido a una ER’0’30 y después de
atravesar un lecho guarda con dolomita a 8500(2), de la siguiente manera:
X. Conclusiones 10.4
• contenido en H2 aumenta de 13 a 16’6 %vol (b,h.)
CO aumenta de 13 a 16’1
CO, disminuye de 13’7 a 13’6
(2I-b disminuye de 3’0 a 2’7
C,I-
2b disminuye de 1’1 a 0’43
H,O disminuye de 14’0 a 13’2
• el poder calorífico aumenta de 5’0 a 5’3 MJ/Nm3”
• el rendimiento a gas aumenta de 2’4 a 2’6 Nm3/ kg”
15.- El catalizador de níquel participa principalmente acelerando las reacciones de:
• reformado de hidrocarburos con vapor de agua
• reformado de hidrocarburos con (202 (reformado seco)
•water-gas shift en la dirección de formación de vapor de agua y monóxido de
carbono, a no ser que la concentración de vapor de agua en el gas a la entrada
del lecho catalítico sea muy alta (superior al 20%vol).
16,- Existen diferencias muy importantes de actividad entre los catalizadores de Ni
comerciales estudiados en este trabajo:
Para el proceso de eliminación de alquitranes, los catalizadores de reformado de
gas natural (1(2157-3, UCI (211-9-061, TOPSOE RKS-1) son mucho menos activos
que los de reformado de naftas (BASF Gí-SO, BASF GB-25/1, 1(21 46-1 y TOPSOE
R-67) -
La constante cinética aparente de eliminación de alquitranes obtenida a 8000(2
oscila entre:
• 70 y 120 m3(bh),T
3,Jkg.h para los catalizadores de reformado de metano
•250y300 “ para los catalizadores de reformado de naftas,
17,- La distinta actividad entre los dos grupos de catalizadores se debe sobre todo a las
diferencias en su estructura porosa:
• SBE~I 2’5-3 m’Ig ; diámetro medio de poro = 2300-3200 A (2at. ref metano
•
5BET 16-20 m’/g; diámetro medio de poro= 200-500 A Cat. ref naftas
El catalizador T0PSOE RKS- 1 presenta una actividad intermedia entre los dos
grupos anteriores, lo cual concuerda con su estructura porosa:
X. Conclusioncs 10.5
• SBET 6’8 m2/g; diámetro medio de poro = 1000 A.
18.- Entre los cuatro catalizadores más activos también existen diferencias de actividad,
aunque éstas son del mismo orden de magnitud que el error experimental. El orden
de actividad de los cuatro mejores catalizadores es:
BASF 0 1-50>1(2146-1 > BASF 0 1-25/1 > TOPSOE R-67
19.- Los cuatro catalizadores acabados de mencionar se pueden sub-dividir en dos
grupos de naturaleza diferente y que actúan por tanto de manera diferente en el
proceso de eliminación de alquitranes:
• El BASF 01-50 y el 1(21 46-1 son de reformado de naftas de alto peso
molecular, por lo que su contenido en potasio es alto (7 %peso). Su porosidad
viene determinada principalmente por espacios interparticulares y ambos
consiguen disminuir la energía de activación de la reacción de eliminación de
alquitranes hasta un valor de 30 kJ/mol
,
Los valores del factor preexponencial son:
8800±400m3/kg.h para el BASF 01-50 y
8000+1000 m3/kg.h para el 1(2146-1.
Esta diferencia de actividad no es real, ya que los catalizadores fueron
triturados previamente a su uso, ¡o que favorece al catalizador homogéneo
BASF GI-SO (SBETr 19’9 m2/g) frente al impregnado 1(21 46-1 (SBE-r 16’2
m2Ig),
“El BASF 01-25/1 y el TOPSOE R-67 se comercializan para reformar naftas
de peso molecular medio (contenido en potasio de 1% y 0’5%
respectivamente). Ambos presentan poros cilíndricos en su estructura y la
energía de activación que se obtiene es de 50 kJ/mol
.
Los valores del factor preexponencial son:
69000+9000 m3Ilcg.h para el BASF 01-25/1 y
68000+8000 m3lkg.h para el TOPSOE R-67.
El primero es algo más activo que el segundo por su mayor contenido en Ni:
25% y 15% respectivamente, El triturado también favorece al catalizador
X. Conclusiones 10.6
homogéneo BASF 01-25/1 frente al impregnado TOPSOE R-67. Aunque el
primero tenga un volúmen de poros mucho menor (0’080 frente a 0’20 cm3/g),
su superficie específica es sólo un poco menor (16’4 frente a 17’0 m2Ig).
20.- La diferencia de actividad de los diferentes sólidos estudiados para la reacción de
eliminación de alquitranes, presentes en el gas proveniente del gasificador de
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(2aiq concentración de alquitranes en el gas mg/NnQ
dp diámetro de partícula del sólido en el lecho mm
Eaap energía de activación aparente kJ/mol
FR relación equivalente del proceso (sin aire secundario) adim.
ER1 relación equivalente en el gasificador adim,
FR2 relación equivalente en el segundo lecho adim.
ER510~1 relación equivalente global del proceso (FR1 + FR2) adim,
fd frecuencia del tornillo dosificador rpm
humedad del serrín % peso
H/C relación át-g entre hidrógeno y carbono en el gas adim.
(I-120/C)1 relación molar entre vapor de agua y carbono en
la alimentación adim.
(H201C),0 relación molar entre vapor de agua y carbono en el gas
a la entrada del lecho i adim.
kap constante cinética aparente para el craqueo de
alquitranes a las condiciones del reactor m
3/kg.h
k’ap constante cinética aparente para el craqueo de
alquitranes en condiciones normales y base húmeda Nm3/kg.h
k’ ‘ap constante cinética aparente para el craqueo de
alquitranes en condiciones normales y base seca Nm3Ikg,h
ko,ap factor preexponencial aparente (ecuación de Arrhenius) m3/kg.h
altura de lecho fijo aflojado de sólido a t = O cm
XI. Nomenclatura 11.2
altura de lecho fijo aflojado de sólido a t = O
caudal de biomasa de entrada al gasificador
caudal de biomasa de entrada al gasificador
relación át-g entre oxígeno y carbono en el gas
presión absoluta en el reactor
poder calorífico inferior de un gas en base húmeda
poder calorífico inferior de un gas en base seca
caudal de aire primario
caudal de aire en el “freeboard”
caudal de aire secundario
caudal de vapor de agua generado por la humedad
del serrín
caudal de gas a la salida del lecho en cond. normales
caudal medio de gas a través del lecho en cond. reales
superficie B.E,T.
velocidad espacial en condiciones normales definida
como Nm3~~ ¡ m3cat .h
idem en condiciones reales del lecho
tiempo de experimentación
temperatura en el centro radial del lecho
temperatura media del eje central del lecho
temperatura en la pared del reactor
temperatura en el “freeboard” del reactor
temperatura del aire primario precalentado
temperatura de entrada de aire al freeboard
velocidad superficial media del gas en el lecho
velocidad superficial de! gas a la entrada
velocidad superficial del gas a la salida
velocidad mínima de fluidización
volumen total de poro
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t pseudo-tiempo espacial definido como L~/u~
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RESUMEN
El proceso de gasificación de biomasas con aprovechamiento energético, como
sistema de gestión y como obtención de energía renovable tendrán una aplicación
comercial o industrial más extensa cuando la tecnología de depuración y mejora de la
calidad del gas asegure la viabilidad del proceso a gran escala, con una alta eficacia
energética y con un impacto medioambiental minimo.
En este trabajo se compara y mejora la actividad de diferentes dolomitas
calcinadas y de catalizadores comerciales de reformado con vapor de hidrocarburos
(basados en níquel) en la eliminación de alquitranes y mejora de la calidad del gas
obtenido en un gasificador de biomasa de lecho fluidizado.
En el capitulo 3 se describe la instalación experimental utilizada, Tiene una
capacidad de procesado es de 0’3 a 2’4 kg/h de serrín, que corresponde a una planta
escala ‘bench” o planta piloto pequeña. En el capítulo 4 se estudian las características
principales de los tres sólidos que han sido usados en el proceso: coque de lignito,
dolomitas y catalizadores de níquel, En los distintos apartados de este capítulo se ha
intentado responder a las preguntas sobre el origen, composición y caracterización de
estos sólidos, Se ha puesto un énfasis especial en conocer las diferencias entre los
distintos tipos de dolomitas y catalizadores, Se ha visto que existen diferencias en la
composición y estructura entre las distintas dolomitas y entre los catalizadores de níquel,
que afectan a su actividad como sólidos catalíticos del proceso de eliminación de
alquitranes.
En el capítulo 5 se muestra en detalle la forma de llevar a cabo los experimentos y
la recogida de datos experimentales. También se detalla el cálculo de todas las variables y
parámetros que aparecen, El proceso que se estudia tiene un gran número de variables,
Aunque hay algunas más importantes que otras, ha sido necesario haber medido,
calculado o ‘kpuntado” cada una de ellas con el mínimo error posible. Hay que decir que
a medida que se han ido realizando más experimentos, la experiencia y la fidelidad en la
toma de datos ha hecho que los resultados obtenidos frieran cada vez más fiables. En este
capítulo se presenta también un programa de cálculo realizado para el cálculo de todas
las variables. En el capitulo 6 se presentan en diferentes tablas, las condiciones de
operación y los resultados obtenidos de los sesenta y cinco experimentos de gasificación
válidos realizados.
En el capítulo 7 se realiza un estudio en profundidad del efecto de las dolomitas
calcinadas sobre diferentes variables importantes en el proceso de gasificación de
biomasa con aire. Respecto al gas obtenido, se ha estudiado el efecto sobre su
rendimiento, su composición y poder calorífico. Respecto a los alquitranes se ha
estudiado el efecto sobre su rendimiento, composición y conversión (eliminación).
Respecto a la eliminación de alquitranes se analiza con profundidad el efecto que tiene el
tiempo de contacto gas-sólido y la temperatura del lecho. Se hace un estudio del efecto
de cada una de las dolomitas sobre cada variable estudiada, encontrando pequeñas
diferencias entre ellas.
En el capítulo 8 se estudia el efecto que tiene la introducción de una pequeña
corriente de aíre (llamado aire secundario) en el lecho de dolomita, sobre la actividad de
ésta en la eliminación de alquitranes y sobre la composición final de los gases. Se observa
una importante mejora en la conversión de alquitranes y no se nota una importante
disminución del poder calorífico del gas. En el capítulo 9 se estudian a fondo las
diferencias existentes entre estos dos grupos diferentes de catalizadores de reformado de
hidrocarburos (ambos basados en níquel): 10 catalizadores de reformado de gas natural y
2~ catalizadores de reformado de naftas. Se hace más énfasis en los catalizadores del
segundo grupo ya que, como aqui se demuestra, son mucho más efectivos en la
destrucción de alquitranes. Se evalúa el rendimiento y la calidad del gás que se obtiene,
el rendimiento a alquitranes y las condiciones operacionales (tiempo de contacto y
temperatura) necesarias y óptimas para su mayor conversión. Al estudiar el efecto de la
temperatura se calculan los parámetros de la ecuación de Arrhenius como método
comparativo de los cuatro catalizadores más activos, observándose también diferencias
notables entre ellos.
